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g Porengrößenverteilung [–]
H Enthalpie [J/mol]
J Molarstromdichte [mol/m2/s]
k Reaktionsgeschwindigkeitskonstante [S.I.]
K Adsorptionskonstante [bar−1]
K Gleichgewichtskonstante [–]
l Länge [m]
L Netzwerklänge [–]
m Masse [kg]
M Molmasse [g/mol]
NA Avogadro-Konstante [mol
−1]
pc Perkolationsschwelle [–]
P Druck [bar]
P Wahrscheinlichkeit der Zugehörigkeit zum größten Cluster [–]
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ς Flächenanteil der verstopfbaren Poren [–]
τ Deaktivierungszeit [–]
τdx Wahrscheinlichkeit einer Porenverschließung in dx [–]
θ Kontaktwinkel [◦]
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Einführung
Die Aufbereitung von Erdöl ist aufgrund immer strengerer Umweltvorschriften im
Laufe der letzten Jahrzehnte ein stets aktuelles und bedeutsames Thema geblieben.
Die Umweltvorschriften richten sich hauptsächlich auf den im Roherdöl enthalte-
nen Schwefelwasserstoff, dessen Freisetzung im Zuge der Verbrennung Schwefeldi-
oxid entstehen läßt, das seinerseits für das Entstehen des Sauren Regens verant-
wortlich ist.
In Deutschland betrugen die Erdölreserven am 1. Januar 2005 ca. 54 Mio. Ton-
nen bei einer durchschnittlichen jährlichen Förderung von 3,8 Mio. Tonnen. Die
Aufbereitung des Erdöls erfolgt in Deutschland in einem Netz zum Teil kleiner
Produktionsstätten. In Abhängigkeit von der Größe der Produktionsstätte erge-
ben sich bestimmte Anforderungen, aber auch Beschränkungen hinsichtlich der
anwendbaren chemischen Verfahren zur notwendigen Entschwefelung des Erdöls
oder von Erdöldämpfen im allgemeinen.
Die Tabelle 1 zeigt eine typische Zusammensetzung eines Rohgases aus einer
kleinen Produktionsstätte in Ostdeutschland. Das Gas besteht im wesentlichen aus
Methan und anderen kleinen Kohlenstoffketten. Schwefelwasserstoff ist darin nur
mit einem Anteil von in der Regel 3-4% enthalten.
Für kleine Produktionsstätten ist beispielsweise das Claus-Verfahren, das der
weltweit bedeutendste Prozeß zur Entschwefelung von Gasen ist, nicht geeignet,
da es zu kostenintensiv ist im Verhältnis zur aufzubereitenden Produktionsmenge.
Alternative Verfahren benötigen Chemikalien wie Eisenchelaten, die regelmäßig
nachgeliefert werden müssen und somit einen bedeutenden Kostenfaktor darstellen.
Außerdem ist in diesem Fall der erhaltene Schwefel oft von schlechter Qualität,
wodurch seine Entsorgung ein zusätzliches Problem darstellt.
Ein weiterer Lösungsweg besteht in der Anwendung der katalytischen direkten
Oxidation des Schwefelwasserstoffs zu Schwefel. Voraussetzung für dieses Verfahren
ist, daß keine Trennung von Kohlenstoffketten und Schwefelwasserstoff vorgenom-
men werden muß. Jedoch kann die Anwesenheit von Kohlenwasserstoffen, deren
Ketten lang genug sind, um eine gewisse Reaktivität aufzuweisen, wie die C5+
2 Einführung
in der Tabelle 1, Nebenreaktionen wie die katalytische Spaltung verursachen. Da-
durch entsteht die Möglichkeit einer eventuellen Änderung sowohl der Aktivität
als auch der Selektivität des Katalysators, wodurch es letztendlich zu dessen De-
aktivierung kommen kann. Tritt eine Deaktivierung im Reaktor auf, werden nicht
nur der Umsatz und die Ausbeute beeinträchtigt, sondern wird die Energiebilanz
ebenso beeinfußt.
Tabelle 1: Beispielhafte Zusammensetzung eines in einer kleinen ostdeutschen Pro-
duktionsstätte zu entschwefelnden Rohgases
Stoffkomponenente Minimum (Mol.-%) Maximum (Mol.-%)
CO2 1,8 2,5
H2S 2,5 3
Organischer S - 24 ppmv
C1 64,5 66,1
C2 7,1 7,7
C3 4,1 4,9
i − C4 0,9 1,2
n − C4 1,5 2,2
C5+ 0,6 1,1
N2 13,7 15
H2 0,1 0,2
He 0,02 0,02
H2O Sattdampf Sattdampf
Das Ziel des Vorhabens der vorliegenden Arbeit war, die katalytische Aufbe-
reitung von schwach H2S-haltigem Erdgas oder Erdöldampf durch Direktoxidation
zu elementarem Schwefel zunächst experimentell zu untersuchen und anschließend
modelltheoretisch abzubilden. Ein besonderer Schwerpunkt lag auf der Berück-
sichtigung eventueller Deaktivierungsphänomene durch die Reaktivität der Koh-
lenstoffketten. Ein weiterer Aspekt war die Betrachtung der Exothermie der ablau-
fenden Reaktionen und der resultierenden Rückwirkungen auf erstere im Rahmen
einer Modellierung.
Die Arbeit gliedert sich in sechs Kapitel. Das Kapitel 1 gibt eine Literaturüber-
sicht über die direkte Oxidation und insbesondere über kinetische Untersuchungen.
Beschrieben werden die Grundlagen der katalytischen Oxidation von Schwefel-
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wasserstoff, die Grundlagen von Verbrennungsreaktionen und die der Rußbildung.
Einen weiteren Schwerpunkt dieses einleitenden Kapitels bildet die Problematik
der Deaktivierung. In Hinblick darauf werden verschiedene Modelle zur Simulati-
on katalytischer Prozesse unter Beachtung von Deaktivierungsprozessen vor allem
durch Rußbildung vorgestellt.
Die für die experimentellen Versuche verwendete Versuchsanlage sowie das un-
tersuchte Stoffsystem werden in Kapitel 2 beschrieben. Einen Schwerpunkt bilden
die Untersuchung der Reaktivität des Hexans auf dem verwendeten Katalysator
und die damit verbundene Rückwirkung auf die Entschwefelung.
Die Modellierung des Deaktivierungsprozesses erfolgt im Kapitel 3. Der ver-
folgte Ansatz besteht im wesentlichen in einer Erweiterung einer üblichen stocha-
stischen Annäherung eines Einzentrenmechanismus zu einem Zweizentrenmecha-
nismus. Die Betrachtung zweier Zentren dient dazu, die Verbrennung von Kohlen-
stoffen mit Sauerstoff kinetisch zu beschreiben. Außerdem erfolgt die Modellierung
eines zweidimensionalen Porennetzwerks mit dem Ziel, die komplexen Porenstruk-
turen und ihre im Zeitablauf zu erwartenden Veränderungen abzubilden.
Aufbauend auf diesem zweidimensionalen Porennetzwerk wird im vierten Kapi-
tel der Einfluß auf die Temperaturprofile untersucht, die aufgrund der Exothermie
der beteiligten Reaktionen zustande kommen können. Spezielles Augenmerk gilt
hierbei zum einen dem Einfluß der Nichtisothermie sowohl auf die Reaktion als
auch auf den Stofftransport in der gesamten Porenstruktur und zum anderen den
Auswirkungen der Nichtisothermie im Vergleich zum Kontinuumsmodell.
In Kapitel 5 werden die Anpassung und Auswertung der experimentell ermit-
telten Ergebnisse der Deaktivierung durchgeführt. Die Anwendung einer Monte-
Carlo Simulation ermöglicht eine umfassende Untersuchung der Rußbildung bei
Änderung mehrerer Kennziffern auf einem breiten Wertebereich. Insbesondere las-
sen sich mit dieser neu entwickelten Methode sowohl isotherme als auch nicht-
isotherme Reaktionsbedingungen gleichermaßen analysieren.
Das abschließende Kapitel 6 behandelt das Problem der Deaktivierung des
Katalysators durch Kondensation des produzierten Schwefels.
Kapitel 1
Stand des Wissens
Die Durchführung der direkten Oxidation von H2S zu S in Anwesenheit von Koh-
lenwasserstoffen ist bisher kaum untersucht worden. Grekel et al. (1965) haben
gezeigt, daß die Entschwefelung eines Erdgases möglich ist; der daraus resultie-
rende Schwefel war aber schwarz, was auf die Anwesenheit von Ruß hindeutet.
Ghosh und Tollefson (1986) haben die Kinetik der Oxidation von H2S aus einem
Erdgas über Aktivkohle untersucht. Diese Arbeit führte zur Reaktorauslegung von
Chowdhury und Tollefson (1990), dessen Selektivität aber nicht zufriedenstellend
war. Dalai und Tollefson (1998) haben die direkte Oxidation von H2S im Erdgas
unter Druck untersucht, um die Selektivität zu verbessern. Die schweren Kohlen-
wasserstoffe wurden jedoch vor dem Reaktor adsorbiert.
Bei der Entschwefelung eines mit Kohlenwasserstoffen beladenen Gases sind
mehrere Aspekte zu beachten:
• Die Selektivität und die Geschwindigkeit des Schwefelwasserstoffumsatzes im
Rahmen der Entschwefelungsreaktion.
• Die Reaktivität der Kohlenwasserstoffe auf dem eingesetzten Katalysator.
• Die eventuelle Rückwirkung der Kohlenwasserstoffe durch Deaktivierung.
In diesem Kapitel werden diese drei Ansatzpunkte und ihre Zusammenhänge
untereinander vorgestellt.
1.1 Entschwefelung von Gasen
Die Entschwefelung eines Gases gehört zu den ältesten betriebenen chemischen
Verfahren. Der Urvater aller heutiger Gasentschwefelungsverfahren ist der Claus-
Prozeß, der bereits im 19. Jahrhundert patentiert wurde. Aufgrund immer stren-
gerer Umweltvorschriften hat sich dieses Verfahren immer weiter entwickelt, und
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nach wie vor ist die Entschwefelung von Gasen auch heutzutage ein aktuelles The-
ma. Piéplu et al. (1998) haben vor einiger Zeit einen umfassenden Überblick über
das Claus-Verfahren und die direkte Oxidation von H2S veröffentlicht.
Im Claus-Prozeß wird ein Drittel des Schwefelwasserstoffs in Öfen unter hohen
Temperaturen (von 1000 bis 1200◦C) zu Schwefeldioxid umgesetzt. Anschließend
reagiert SO2 mit H2S gemäß der Stöchiometrie der Claus-Reaktion, um S und H2O
zu bilden:
2 H2S + SO2 ⇄
3
n
Sn + 2 H2O
Darin beschreibt n die mittlere Anzahl der Schwefelatome im Schwefelmolekül
der Dampfphase. Diese Reaktion ist mit einer Gleichgewichtskonstante gekenn-
zeichnet, die sowohl von der Temperatur als auch von der allotropischen Form
des Schwefels abhängt.1 Nach der ersten Reaktionsstufe im Ofen wird die Claus-
Reaktion in katalytischen Konvertern fortgesetzt. Der Umsatz weist bei ca. 500◦C
ein Minimum auf, wie in der Abbildung 1.1 veranschaulicht wird. Im Ofen wird
dementsprechend ein Umsatz von höchstens 70% erreicht, wohingegen theoretisch
über 99% Umsatz ermöglicht werden könnten, je nach Anzahl der katalytischen
Konverter. Der höhere Umsatz setzt voraus, daß die Temperatur nach jeder ka-
talytischen Stufe gesenkt wird. Die untere Grenztemperatur wird aber durch die
Schwefelkondensation begrenzt.
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Abbildung 1.1: Gleichgewicht der Claus-Reaktion in Abhängigkeit von der Tem-
peratur für eine H2S Anfangskonzentration von 3% unter 1 bar
1Schwefel weist acht verschiedene allotropische Strukturen auf, deren Stabilität durch die
Thermodynamik bedingt sind. Aus diesem Grund hängt die Zusammensetzung der Gasphase
auch von der Temperatur ab.
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Sind der aufzubereitende Sauergasmengenstrom und seine Schwefelwasserstoff-
konzentration relativ niedrig, eignet sich die Claus-Reaktion nicht mehr, so daß
die direkte Oxidation
H2S +
1
2
O2 −→
1
n
Sn + H2O
bevorzugt wird.
Diese Reaktion ist stark exotherm, quasi-irreversibel und benötigt einen Ka-
talysator unter niedrigen Temperaturen (< 500◦C), um eine günstige Kinetik auf-
zuweisen. Die Thermodynamik wird im Anhang detailliert. Unter den üblichen
Reaktionsbedingungen wird diese Hauptreaktion von Nebenreaktionen wie
2 H2S + 3O2 −→ 2 SO2 + 2 H2O
1
n
Sn + O2 −→ SO2
3
n
Sn + 2 H2O ⇄ 2 H2S + SO2
begleitet.
Die Bildung von Schwefeloxiden sorgt für eine Verminderung der katalytischen
Selektivität. In der Regel nimmt die Selektivität mit steigender Temperatur ab.
Unter niedrigen Temperaturen ist das Claus-Gleichgewicht quasi vollständig in
Richtung Schwefelbildung verschoben, was der Grund dafür ist, daß die direkte
Oxidation unter niedrigen Temperaturen durchgeführt wird. Bei kontinuierlichen
Prozessen wird die untere Temperaturgrenze durch in den kleinen Poren konden-
sierenden Schwefel bedingt. Nicht nur die Temperatur spielt eine wesentliche Rolle
für die Aktivität und die Selektivität des Katalysators, sondern auch die poröse
Struktur und die Aktivzentren des verwendeten Feststoffes.
Steijns und Mars (1977) merken an, daß quasi alle porösen Feststoffe eine ka-
talytische Aktivität bezüglich der direkten Oxidation aufweisen. Eine langsame
Abfuhr des Schwefels durch Diffusion im Katalysator begünstigt die Schwefeloxid-
bildung; daher werden mesoporöse Katalysatoren zur Durchführung der Entschwe-
felungsreaktion bevorzugt. Viele Autoren haben die direkte Oxidationsreaktion
untersucht hinsichtlich der am besten geeigneten Katalysatoren, d.h. Katalysa-
toren, die die beste Selektivität und die beste chemische Stabilität, insbesondere
bezüglich ihrer möglichen Vergiftung und Sulfidation, aufweisen. Eine Zusammen-
stellung von Ermittlungen der Aktivität verschiedener Oxidkatalysatoren seitens
verschiedener Autoren findet sich bei Piéplu et al. (1998):
V2O5 > Mn2O3 > CoO > TiO2 > Fe2O3 > Bi2O3 . . .
. . . > Sb6O13 > CuO > Al2O3 = MgO = Cr2O3
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Der Einsatz von TiO2 und ZrO2 zur direkten Oxidation ist von Steijns und Mars
(1977) empfohlen worden.2 TiO2 wird industriell im MODOP-Verfahren (s. Kett-
ner und Lierman (1987)) eingesetzt.
In der Tabelle 1.1 sind Ergebnisse kinetischer Untersuchungen mit verschiede-
nen Katalysatoren aufgelistet. In der Regel ist die Kinetik der direkten Oxidation
mit einem Potenzansatz beschrieben worden. Die Reaktionsordnungen n bezüglich
H2S und m für O2 liegen zwischen 0 und 1. Die Aktivierungsenergie EA variiert
zwischen 20 und 60 kJ/mol, wobei niedrige Werte von ca. 20 kJ/mol durch Ra-
dikalärspezies erklärt werden können. Hingegen ist die Aktivierungsenergie der
Bildungsreaktion von SO2 wesentlich höher als 100 kJ/mol (Piéplu et al. (1998)).
1.2 Rußbildung
Neben der Schwefelwasserstoffoxidation liegt der zweite Schwerpunkt der Arbeit
auf der katalytischen Reaktivität in Bezug auf Kohlenwasserstoffe.
1.2.1 Spaltung von Alkanen
Die Spaltung von Kohlenwasserstoffen aufgrund katalytischer Aktivität, auch als
Cracking bezeichnet, hat ein großes Interesse in der Erdölindustrie erweckt, woraus
eine Vielzahl von Veröffentlichungen hervorgegangen ist. Die Mechanismen der
katalytischen Spaltung von organischen ungesättigten Ketten lassen sich durch
Carbokationen erklären (Gates et al. (1979), Satterfield (1991), Forzatti und Lietti
(1999), Bartholomew (1982, 2001)). Wojciechowski (1998) hat einen ausführlichen
Überblick über die Mechanismen des Crackings, und Froment (2005) über deren
kinetische Modellierung zusammengestellt.
Die selektive Oxidation von Kohlenwasserstoffen zu einer sauerstoffhaltigen
Komponente wie z.B. dem Aldehyd oder einer organischen Säure findet übli-
cherweise in der Flüssigphase statt. In der Gasphase ist die selektive Oxidation
nicht verbreitet (Golodets (1983)). Die oxidierende Dehydrierung von n-Heptan
auf Pt/Al2O3
n − C7H16 + 2 O2 −→ C6H5CH3 + 4 H2O
kann aber durchgeführt werden. Ohne Sauerstoff ist der Umsatz zu Toluol schwach
unterhalb 550◦C (0,67%), bleibt aber noch sehr niedrig mit O2.
Auf katalytischen Feststoffen wird Petroleum, d.h. gesättigte Kohlenwasser-
stoffe, in der Gasphase in Anwesenheit von O2 unmittelbar bis zu CO2 und H2O
2Kürzlich sind Überblicksartikel über den Einsatz von TiO2 und von dem Mischoxid TiO2-
ZrO2 als Katalysator von Salem (2003) bzw. von Reddy und Khan (2005) erschienen.
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Tabelle 1.1: Kinetische Parameter der direkten Oxidation von H2S
Autoren Kat. T[◦C] Druck[bar] n m EA[kJ/mol]
Prettre und Si-
on (1959)
γ-Al2O3 - - 0,5 0,85 14,6-33,5
Puri und Singh
(1979)
Aktivkohle 120-240 1 - 0,1 25,1
Sreeramamurthy
(1975)
Aktivkohle 70-100 1 1 0,5 8,4-29,3
Cariaso () Molekular-
sieb
100-160 1 1 0 20,1
Steijns et al.
(1976)
Molekular-
sieb
130 1 0 1 -
Cariaso () Saran-
Kohle
100-160 1 1 0 20-40
Gardner et al.
(2002)
Aktivkohle 145-175 1,5 1 0,3 34,4
Alkhazov Fe/Cr/Zn-
Oxid
250-300 1 1 0-0,5 -
van den Brink
et al. (1992)
Eisensulfat 180-220 1 0,3-0,5 0,6-0,8 65
Li V/Sb 180 1 1 0 53
Primavera et al.
(1998)
Aktivkohle 25 1 0 0-0,6 16,8
Ghosh und Tol-
lefson (1986)
Aktivkohle 12-200 1 1 0,5 23,6
Hedden et al.
(1976)
A35/4
(BWV)
40 1 0,5 - -
Henning und
Klein (1984)
A36/3
(BWV)
40 1 0,8 0-0,5 28-40
Coskun und
Tollefson (1980)
Aktivkohle 24-200 1 0,4-0,7 0 20,5-49
Dalai et al.
(1992)
Aktivkohle 110-240 7,1-34,6 1 1 2,6-17
Dalai und Tol-
lefson (1998)
Aktivkohle 125-200 2,3-7,8 1 0,5 34,2
Kaliva und
Smith (1983)
Aktivkohle 20 1 0,5 1 -
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oxidiert. Diese Reaktion, genauer diese Verbrennung, findet u.a. bei der Abgas-
reinigung Verwendung, Hodnett (2000). Trimm (1983) und Spivey (1987) geben
umfassende Literaturrecherchen hierüber. Choudhary et al. (2002) haben vor kur-
zem verschiedene Katalysatoren untersucht, die sich zur Verbrennung von Methan
und kleinen Alkanen eignen. Dabei haben sie festgestellt, daß Edelmetalle wie Pt
und Pd sowie Metalloxide sich durch eine gute Aktivität auszeichnen.
Bei der katalytischen Verbrennung von Alkanen sind deren Konzentrationen
gering und überschreiten selten den 100 ppm-Bereich. Die Reaktionsbilanz läßt
sich wie folgt schreiben:
CnH2n+2 +
3n + 1
2
O2 −→ n CO2 + (n + 1) H2O.
Obschon die katalytische Oxidation von Methan und anderen Kohlenwasser-
stoffen seit Jahrzehnten Gegenstand zahlreicher Untersuchungen ist, sind die Me-
chanismen ihrer katalytischen Verbrennung insgesamt noch wenig verstanden (s.
Golodets (1983) und Alifanti et al. (2004)). In Alkanmolekülen sind die chemi-
schen Bindungen starke σ − C − C und σ − C −H Bindungen, die erstens leicht
polar und zweitens energetisch quasi gleich groß sind. Die stabilste C−H-Bindung
findet sich dabei bei Methan. Ferner nimmt die Bindungsenergie von CnH2n+1-H
mit steigender Anzahl n ab. Pt und Pd-Katalysatoren weisen eine hohe kataly-
tische Aktivität für die Verbrennung der Alkane von n = 2 bis n = 8 auf. Als
erster Schritt wird zwar die homolytische Spaltung, in diesem Falle eine Dehy-
drierung, durch auf der Katalysatoroberfläche befindliche Sauerstoffverbindungen
identifiziert. Dennoch sind die genaue Natur der auf der Aktivfläche reagierenden
adsorbierten Spezies, die Folge der nachfolgend ablaufenden chemischen Schritte
sowie die Rolle der physikalischen und chemischen Katalysatoreigenschaften we-
nig bekannt. Die katalytische Verbrennung unterscheidet sich vom Cracking im
wesentlichen in der Bildung von Radikalärspezies R• (s. Kirchnerova und Klvana
(2000)),
R − H ∗ + O∗ −→ R• ∗ + OH∗
Obwohl bei dieser Spaltung der auf der Katalysatoroberfläche herrschende Sau-
erstoffzustand ungeklärt ist, weiß man dennoch, daß für den weiteren Ablauf die
gebildeten Radikalärspezies mit einem Radikalempfänger und mit einem Sauer-
stoffatom weiter zu Kohlendioxid reagieren müssen. Alifanti et al. (2004) haben
die Verbrennung von Methan und Propan auf Perovskite-Katalysatoren unter-
sucht. Bei der Methan-Verbrennung gehen sie von einer homolytischen Spaltung
des Methans auf der Katalysatoroberfläche, gefolgt von einer relativ langsamen
Desorption von CO2 und H2O, aus. Die kinetischen Ergebnisse sind mit einem
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Ansatz von Mars-Krevelen beschrieben worden, der aus zwei die Geschwindigkeit
bestimmenden Schritten besteht: der Oberflächenreduktion, also der Oxidation des
Alkans, und der Reoxidation des Katalysators mit dem Sauerstoff der Gasphase.
Ähnliche aber komplexere Mechanismen sind für lineare und gesättigte Kohlen-
wasserstoffe zu erwarten, bei denen zuerst eine C − C-Verbindung gespalten wird
(Gates et al. (1979)). In der Tabelle 1.2 sind verschiedene Aktivierungsenergien der
katalytischen Verbrennung von Kohlenwasserstoffen aufgelistet. Es ist ersichtlich,
daß die Aktivierungsenergien in einem relativ engen Bereich liegen.
Tabelle 1.2: Aktivierungsenergien für die katalytische Verbrennung verschiedener
Kohlenwasserstoffe
Autoren Komponente EA [kJ/mol] Katalysator
Alifanti (2004) Methan, Propan 80-120 Perovskite
Hodnett (2000) Methan bis Butan 70-100 Pt-Pd/Al2O3
Wang (2000)
n-Hexan-Benzol-
Gemisch
20-50 Cr2O3
Golodets (1983) Propan 80-110
Cr2O3, Pt, Pd,
Co3O4, MnO2,
CuO, NiO, Fe2O3
Die Reaktionsenthalpien der Verbrennung der verschiedenen Alkane, die in der
Tabelle 1.3 aufgeführt sind, hängen von der Kettenlänge, d.h. von der Kohlen-
stoffanzahl n, ab. Die Verbrennung der Kohlenwasserstoffe ist stark exotherm,
insbesondere wird umso mehr Wärme produziert, je länger die Kette ist.
Tabelle 1.3: Reaktionsenthalpien der Verbrennung verschiedener Kohlenwasserstof-
fe in der Gasphase
Kohlenwasserstoff Reaktion ∆R H
0
298 [kJ/mol]
Methan CH4 + 2 O2 → CO2 + 2 H2O -890
Ethan C2H6 +
7
2
O2 → 2 CO2 + 3 H2O -1560
Propan C3H8 + 5 O2 → 3 CO2 + 4 H2O -2219
n-Butan C4H10 +
9
2
O2 → 4 CO2 + 5 H2O -2876
n-Pentan C5H12 + 8 O2 → 5 CO2 + 6 H2O -3509
n-Hexan C6H14 +
11
2
O2 → 6 CO2 + 7 H2O -4163
Die Verbrennungskinetik eines beliebigen Alkans R wird im allgemeinen mit
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einem Potenzansatz beschrieben:
R = kPmR P
n
O2
In der Regel liegt m zwischen 0,5 und 1 und n ist nahe Null, liegt aber gele-
gentlich bei n = 0 . . . 3 − 0, 4. Die Reaktivität der Alkane wird in erheblichem
Maße von der Temperatur bestimmt. Die Oxidationsgeschwindigkeit auf Cu2O als
ein Beispiel für Metalloxide nimmt unter 200◦C von Methan zu n-Hexan leicht
ab, wohingegen unter 400◦C eine Zunahme beobachtet wird. Ähnliche Tendenzen
sind für CuO beobachtet worden. Der Mechanismus der Verbrennung von Alkanen
ist ohne Zweifel kompliziert und beinhaltet mehrere Reaktionsschritte. Golodets
(1983) schlägt folgenden Mechanismus vor:
O2 −→ O2∗ −→ 2O ∗
R
O∗−−→
R2
I1∗ O∗−→ . . . −→ I2 ∗
I2∗ −−→
R3
ROx
I2∗ −−→
R6
I3 ∗
ROx∗ −−→
R4
I3 ∗
I3∗ −−→
R5
CO2
Dieser Mechanismus ist gleichzeitig parallel und sequentiell, wodurch die Selekti-
vität im wesentlichen vom Verhältnis R4
R2
abhängt. Im stationären Zustand ist die
Differenz (R2 − R4) immer positiv, so daß das folgende Verhältnis
PRO
PR
6
k2
k4
gilt. Der Grund der niedrigen Selektivität gegenüber der milden Oxidation (Bil-
dung von ROx) liegt möglicherweise in der schwachen Reaktivität der Alkane. Um
deren Stabilität zu vermindern, wird eine relativ höhere Temperatur benötigt. Die
schwache Reaktivität von R im Vergleich zu der von ROx führt ferner zu einem
ebenfalls sehr niedrigen Partialdruck PROx . Die Summe der Reaktionsordnungen
m + n ist ungefähr gleich 1, was experimentell bestätigt wird (s. die kinetischen
Ansätze bei Wang und Chou (2000) und Hodnett (2000)).
Generell zeichnen sich Metalloxide gegenüber Edelmetallen wie Pt und Pd
durch eine mittelmäßige Aktivität, dafür aber bessere Stabilität für die Verbren-
nung von Kohlenwasserstoffen aus. Einen Literaturüberblick über die katalytische
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Aktivität der Elemente der Gruppe IV (Ti, Zr, Hf) gibt Salem (2003). In diesem
finden sich allerdings keine Angaben über Reaktionen wie Dehydrierung, Zyklie-
rung und Isomerisation von organischen Komponenten auf TiO2-Anatase. Bekannt
ist aber, daß TiO2 eine mittelmäßige Aktivität für die Verbrennung aufweist, s.
Golodets (1983). Die Aktivität nimmt bei den gesättigten Kohlenwasserstoffen wie
folgt ab:
n − C6 > i − C6 > n − C5 > i − C5
Das Gemisch TiO2-ZrO2 scheint in den letzten Jahren ein großes Interesse
erweckt zu haben, einen Überblick hierüber geben Reddy und Khan (2005).
1.2.2 Verkokung
Die Verkokung von Katalysatoren findet häufig in industriellen katalytischen Ver-
fahren statt. Sind Kohlenwasserstoffe am katalytischen Prozeß beteiligt, können
Nebenreaktionen wie Spaltung, Kondensation und Polymerisation auftreten, die
zur Bildung größerer Moleküle, d.h. Ruß, führen, deren empirische Formel annä-
hernd CHx mit 0, 5 < x < 1 ist. Die Rußbildung beginnt mit den Olefinen und
Aromaten, wie von Forzatti und Lietti (1999) zusammengefaßt:
1. Dehydrierung zu Olefinen,
2. Olefinpolymerisation,
3. Zyklierung zu Benzol,
4. Kondensation zu mehrzahligen aromatischen Strukturen.
Gates et al. (1979) und vor kurzem Bartholomew (2001) und Wojciechow-
ski (1998) haben die chemischen Reaktionen, die zur Präkursorenbildung führen,
rezensiert. Die Abbildung 1.2 zeigt typische Trägermolekül- (Präkursoren) und
Rußmolekülstrukturen.
Die Größenordnung der Rußbildungsreaktivität hängt sehr stark von der Struk-
tur der Gasbestandteile ab. Die folgende Reaktivitätsanordnung der Kohlenwas-
serstoffe ist weitestgehend akzeptiert (Gates et al. (1979), Bartholomew (1982),
Satterfield (1991), Forzatti und Lietti (1999), Bartholomew (2001)):
Polyaromate > Aromate > ungesättigt > verzweigt > linear
In Erdgas hat die Rußbildung durch eine katalytische Spaltung aufgrund der
Stabilität der gesättigten Kohlenwasserstoffe (s. Abschnitt 1.2.1) prinzipiell keine
besondere Bedeutung (Satterfield (1991)). Sie wird aber dennoch dadurch erheblich
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(a) Präkursoren (b) Ruß
Abbildung 1.2: Typische Strukturen von Präkursoren und Rußmolekülen
beschleunigt, daß Erdgas immer auch Spuren anderer Komponenten wie Benzol
oder Toluol enthält. Die Rußzusammensetzung hängt sehr stark sowohl von den
Betriebsbedingungen, der Zusammensetzung des Gases als auch von dem Reak-
tionspfad ab. Ist die Verbrennung unvollständig, ist die Kohlenstoffbildung aus
Kohlenmonoxid durch das Boudouart-Gleichgewicht nicht ausgeschlossen:
2 CO ⇄ C + CO2 ∆RH298 = −172, 5 kJ/mol
Der Kohlenstoff weist verschiedene Strukturen auf, deren thermodynamische Akti-
vität und Stabilität sich wesentlich voneinander unterscheiden können (s. Bartho-
lomew (2001)). Die Struktur des Kohlenstoffs hängt auch vom Katalysator ab, auf
dem er gebildet wird. Die Rußablagerung kann in bestimmten Fällen durch kine-
tische Effekte auftreten, obwohl sie unter Gleichgewichtsbedingungen unerwartet
ist, wenn z.B. die Ablagerungsgeschwindigkeit größer ist als die des Rußabbaus.
Die Anwesenheit von Ruß auf der Katalysatoroberfläche kann auch deren Re-
aktivität und deren Selektivität ändern. Reyniers et al. (2000) haben den Einfluß
der Rußbildung auf den Kohlenwasserstoffumsatz auf einem USY-Zeolith unter-
sucht. Sie haben gezeigt, daß die Rußbildung den sauren Aktivzentren gegenüber
sehr empfindlich ist, was dazu führt, daß die auf diesen Zentren auftretenden Re-
aktionen durch den Ruß beeinflußt werden. Außerdem findet eine Vielfalt kom-
plexer Reaktionen auf der Katalysatoroberfläche statt, an denen aber manchmal
sowohl der Ruß als auch Produkte oder Reaktanten in der Gasphase beteiligt sind.
Die Autoren haben u.a. die wesentliche Rolle des Rußes auf die Hybrid-Transfer-
Reaktionen
R+ + R′H −→ R − H + R′+
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herausgestellt. Damit erklären sie, daß die üblicherweise getroffenen Annahmen
zur Bildung und zum Wachstum des Rußes nicht unbedingt gelten, denn der Ruß
ist den Hauptreaktionen gegenüber nicht unbedingt “inert”, und er kann den Re-
aktionspfad stören oder ändern. Aus diesem Grund stellen die Autoren fest, daß
die Spaltungsreaktionen von i-Buten, von Propylen oder n-Hexan durch 1 M-%
Ruß nicht in gleichem Maße deaktiviert werden.
Die Rußbildung, wie jede Reaktion, ist stark temperaturabhängig. Sie wur-
de aber selten als eigenständige Reaktion untersucht. In der Tabelle 1.4 werden
Aktivierungsenergien für die Rußbildung für einige Reaktionen aufgelistet. Augen-
scheinlich ist, daß die Aktivierungsenergie der Rußbildung nicht unbedingt größer
ist als die der Hauptreaktion.
Tabelle 1.4: Aktivierungsenergie der Rußbildung für unterschiedliche Reaktionen
Autoren Reaktion EA [kJ/mol] Katalysator
Amon et al.
(1999)
C6H5NO2+3H2 → C6H5NH2+2H2O 37-50 Pd/α-Al2O3
Dumez
(1976)
n-C4H8 → n-C4H6+H2 70-130
Cr2O3-
Al2O3
Marin et al.
(1986)
n-C4H8 → n-C4H6+H2 80-90
Cr2O3-
Al2O3
Die Anwesenheit des Rußes beeinträchtigt nicht nur die Reaktionspfade der
auf der Katalysatoroberfläche auftretenden Reaktionen, sondern verursacht in der
Regel einen allmählichen Verlust der Aktivität und der Selektivität des Systems.
Obwohl in der Industrie Rußbildung eine häufige Ursache der Katalysatordeakti-
vierung ist, werden deren Kinetik und deren Modellierung noch selten untersucht.
1.3 Kopplung des Stoff- und Wärmetransports
im Katalysatorkorn
Dieser Abschnitt widmet sich der Literaturrecherche über die Kopplung des Stoff-
und Wärmetransports in katalytischen Körnern. In Villermaux (1993) und Sat-
terfield (1991) z.B. wird das Problem des Stofftransports in den Katalysatoren
und seine Modellierung mit einem Kontinuumsmodell eingeführt. Es stehen an-
dere Methoden zur Verfügung wie die Effective Medium Approximation – kurz
EMA –, in die Sahimi et al. (1990) und Kirkpatrick (1979) Einführungen geben.
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Keil (1996) hat einen Überblick über die neuesten Entwicklungen der Werkzeuge
wie z.B. Porenstrukturen und Fraktale zur Beschreibung der Transportphänomene
gegeben.
Sind Temperaturgradienten im Katalysatorkorn vorhanden, wird die chemische
Reaktion beeinflußt. Damköhler3 hatte bereits 1943 das Vorhandensein von Tem-
peraturgradienten im Katalysatorinnern erwähnt, die er jedoch als sehr niedrig
(ca. 3◦C) geschätzt hatte. Kurze Zeit danach hatte Wheeler3 bestimmt, daß bei
Dehydrierungsreaktionen Temperaturgradienten von bis zu 100◦C im Korn beste-
hen können. Prater3 hat seinerseits eine Temperatursenkung von ca. 50◦C bei der
Dehydrierung von Zyklohexan geschätzt. In den 1960er Jahren hat eine Vielzahl
von Autoren sich für die nicht-isotherme Durchführung katalytischer Reaktionen
interessiert. Cunningham et al. (1965) haben Temperaturdifferenzen zwischen 17
und 38◦C bei der Ethylenhydrierung gemessen. Hugo und Müller (1967) erhiel-
ten einen maximalen Temperaturgradienten von 26◦C für die Spaltung von N2O.
Wurzbacher (1966) hatte für die Reaktion zwischen H2 und O2 Temperaturdiffe-
renzen von 40-60◦C gemessen, Mayamo und Smith (1966) von 8-103◦C und Miller
et al. (1967) von 6-30◦C. Irving und Butt (1967) haben eine Temperaturdifferenz
von 6-27◦C bei der Hydrierungsreaktion von Benzol ermittelt.
Weisz und Hicks (1962) sind die ersten, die die Stoff- und Wärmebilanzen
in einem Katalysatorkorn gekoppelt haben. Dabei bilden sie zwei dimensionslose
Kennziffern von wesentlicher Bedeutung: das Thiele-Kriterium und die Prater-
Zahl. Letztere liefert eine Information über die maximale Temperaturdifferenz,
die im Korn erreicht werden kann. Die Autoren haben den Variationsbereich der
Prater-Zahl von β = ±0, 8 geschätzt. Tatsächlich variiert sie zwischen -0,1 und
0,1 , kann aber gelegentlich weit über 0,2 liegen.4 Dies bedeutet, daß für sehr exo-
therme Reaktionen die Temperaturprofile in der Regel nicht vernachlässigbar sind
(Satterfield (1991), Tavera (2005)), insbesondere für Porenstrukturen, in denen
der Stofftransport durch die Knudsen’sche Diffusion bedingt ist. Hlaváček et al.
(1969) haben das gleiche Problem unter nicht-stationären Bedingungen gelöst und
seine Stabilität diskutiert. Kürzlich hat Tavera (2005) das Problem der Kopplung
der Stoff- und Wärmeübertragung in einem katalytischen Brett analytisch gelöst
und so den Wirkungsgrad als Funktion des Thiele-Kriteriums und der Prater-Zahl
ausgedrückt.
Datar et al. (1986) haben die Nicht-Isothermie eines Katalysators mit bimo-
daler Struktur unter Verwendung der Annäherung von Örs und Doğu (1979) un-
3Für die Referenzen s. Hlaváček et al. (1969).
4In der Flüssigphase sind die thermischen Effekte in der Regel klein.
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tersucht. Dabei haben sie das jeweilige Verhältnis der Stoffdiffusionszeit αM und
der Wärmeleitzeit αT in den Makroporen und in den Mikroporen zueinander ins
Verhältnis gesetzt. Unter Betrachtung einer Reaktion erster Ordnung stellte sich
heraus, daß der Wirkungsgrad eines aus bimodaler Porenverteilung bestehenden
Katalysators wesentlich höher als der im monomodalen Fall ist, vor allem wenn die
Diffusionszeit in den Makroporen kleiner ist als die in den Mikroporen. Das Ka-
talysatorsystem kann fünf stationäre Zustände für den Wirkungsgrad aufweisen.
Ferner wird der Wirkungsgrad verbessert, wenn das Verhältnis αT/αM vergrößert
wird.
Das Hinzufügen eines Deaktivierungsvorgangs wurde zuerst auf isotherme Sy-
steme angewendet. Die Entwicklung des Kornwirkungsgrads bei einem Deaktivie-
rungsprozeß wurde von Masamune und Smith (1966) unter isothermen Bedingun-
gen untersucht. Sowohl Mechanismen paralleler als auch sequentiell ablaufender
Reaktionen wurden unter Betrachtung einer linearen Deaktivierungsfunktion der
Hauptreaktion untersucht. Die Variationen der effektiven Diffusivität durch die
Ablagerung wurden vernachlässigt. Masamune und Smith (1966) zeigten, daß die
Ablagerung sehr stark vom betrachteten Mechanismus abhängt: mit Diffusions-
hemmungen lagert sich der Ruß im Fall des parallelen Mechanismus eher am Rand,
im sequentiellen Fall eher im Zentrum ab. Dabei stellten die Autoren heraus, daß
die Diffusionshemmung im parallelen Mechanismus für eine größere Stabilität des
Umsatzes über eine längere Zeit sorgt. Murakami et al. (1968) haben das glei-
che Problem unter nicht-stationären Bedingungen gelöst und sogar experimentell
bestätigt. Sie haben die Spaltung von Toluol zu Benzol auf 10%Bo-Al2O3 unter-
sucht. Die Reaktion führt außerdem zu Ruß, und die Autoren haben den Mechanis-
mus als parallel erklärt. Bei niedriger Temperatur wird die Ablagerung regelmäßig
im Katalysatorquerschnitt verteilt, was auf die Abwesenheit jeglicher Diffusions-
hemmung hindeutet. Bei höherer Temperatur lagert sich der Ruß am Rand des
Katalysators ab. Die Dehydrierung von Ethanol führt ebenso zu Ruß, der Vorgang
wird mit seriell ablaufenden Reaktionen beschrieben. Dabei lagert sich der Ruß
bei 400◦C im Zentrum und bei 480◦C am Rand ab. Maheshwari et al. (1985) un-
tersuchten die Deaktivierung nullter Ordnung eines bimodalen Katalysators mit
dem von Doǧu et al. (1979) vorgeschlagenen Modell.
Eine Vielzahl von Autoren hat sich für die Deaktivierung von Katalysatoren un-
ter nicht-isothermen Bedingungen interessiert. Z.B. haben Koh und Hughes (1974)
die Entwicklung von Temperaturprofilen durch Katalysatorvergiftung bei der Hy-
drierung von Ethylen in einem 5%Ni/SiO2-Al2O3-Katalysator ermittelt. Im fri-
schen Katalysator befindet sich der Temperaturgradient im wesentlichen am Rand
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des Katalysators. Dann ist die Temperatur im Rest des Korns konstant. Das Tem-
peraturprofil weist im Falle einer Vergiftung einen linearen Anstieg auf. Ferner
kann der Temperaturgradient in vergifteten Körnern größer als in frischen sein. Ist
die Isothermie im frischen Katalysator fast erfüllt, ist sie unter Deaktivierung nicht
mehr zwangsläufig gegeben. Sagara et al. (1967) haben die Arbeit von Masamune
und Smith (1966) um Nicht-Isothermie erweitert. Sie erhielten ähnliche Ergebnis-
se wie Murakami et al. (1968), wobei die thermischen Effekte die Rußablagerung
verschärfen können. Eine eindeutige Untersuchung der Rolle des Thiele-Kriteriums
φ und der Prater-Zahl β über die Zeit ist aber nicht durchgeführt worden. Kam und
Hughes (1979) haben das letzt genannte Modell für Langmuir-Hinshelwood’sche
kinetische Ansätze erweitert.
Lih und Lin (1973) haben den Einfluß der Stöchiometrie auf den Stofftrans-
port unter nicht-isothermen Bedingungen in Katalysatorpartikeln untersucht. Die
betrachtete Reaktion des zu ermittelnden Systems war nullter Ordnung. Die Au-
toren stellten eine Abnahme des Wirkungsgrads bei Ausdehnung der Gasphase
fest, d.h. wenn mehr Produkte erzeugt als Reaktanten konsumiert wurden. Ferner
verifizierten sie, daß das Temperaturprofil im Korn nur von der Aktivierungs-
energie und von der Prater-Zahl abhängt. Wenn die Konzentration innerhalb des
Pellets Null war, waren zwei verschiedene Zonen erkennbar: eine isotherme im In-
nern, wo keine Reaktion mehr stattfand, und eine nicht-isotherme, was Koh und
Hughes (1974) experimentell bestätigten. Für bestimmte thermische Eigenschaf-
ten ergab sich der maximale Wirkungsgrad, wenn die Reaktantenkonzentration
genau im Zentrum des Korns Null war. Johnson und Verykios (1984) untersuchten
den Einfluß der nicht-uniformen Aktivitätsverteilung in katalytischen Körnern, die
aufgrund deren Vorbereitung durch Imprägnierung oder durch einen Vergiftungs-
prozeß zustande kommen kann, auf die Selektivität eines reaktiven Systems zweier
paralleler Reaktionen am Beispiel der Oxidations- und Verbrennungsreaktionen der
Kohlenwasserstoffe. Wenn Temperaturgradienten vorhanden sind, hängt die Selek-
tivität nicht nur von der Aktivitätsverteilung ab, sondern auch von den jeweili-
gen Aktivierungsenergien. Die unerwünschte Reaktion hat von beiden Reaktionen
die höhere Aktivierungsenergie. Die Aktivitätsverteilung wird mit der Funktion
(r/r0)
α mit α > 0 beschrieben, wobei r0 der äußere Radius ist. Durch eine nicht-
uniforme Aktivitätsverteilung werden die Temperaturprofile verringert, besonders
wenn die Diffusionshemmung klein ist. Andererseits verbreitert die nicht-uniforme
Aktivitätsverteilung den Thiele-Bereich, in dem der Wirkungsgrad größer als 1
ist. Der maximale Wirkungsgrad wird dadurch erhöht und zu größeren Thiele-
Kriterien verschoben. Die Selektivität nimmt mit größeren Thiele-Kriterien ab, da
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sie von den Temperaturgradienten, die mit größeren Diffusionhemmungen ebenfalls
größer werden, beeinträchtigt wird. Jedoch verbessert bei den von Johnson und Ve-
rykios ermittelten Bedingungen die nicht-uniforme Verteilung der Aktivzentren die
Selektivität durch eine Verringerung der Temperaturgradienten. Das Vorhanden-
sein mehrerer Lösungen führt zu Instabilität sowohl des Wirkungsgrads als auch
der Selektivität: je nach Temperatur ergeben sich zweierlei Selektivitäten, und
zwar wird dieser Effekt mit größerer Prater-Zahl und höherer Aktivierungsenergie
verschärft. Dieses Stabilitätsproblem ähnelt dem von Weisz und Hicks (1962) und
Hlaváček et al. (1969).
1.4 Statistische Modellierung der katalytischen
Deaktivierung
Die Deaktivierung eines Katalysators ist sein allmählicher Aktivitätsverlust über
die Zeit. Tritt sie in einem chemischen Prozeß mit einer hohen Geschwindigkeit auf
– wie z.B. im FCC-Prozeß –, muß das System dynamisch behandelt werden. Die
Wahl des Deaktivierungsmodells ist außerdem durch die Natur der Änderung der
chemischen und physikalischen Eigenschaften des Katalysators während des De-
aktivierungsprozesses bedingt. Levinter et al. (1967) haben den Aktivitätsverlust
durch die Änderung der Porenstruktur bei der Rußbildung aus Kohlenwasserstof-
fen untersucht. Sie schätzten, daß sogar die Mesoporen durch den gebildeten Ruß
verstopft werden können. Sind also Änderungen der Porenstruktur vorhanden,
wird der Stoff- und Wärmetransport beeinflußt, was die im Abschnitt 1.3 vor-
gestellten Modelle nicht berücksichtigen, und die Transportkoeffizienten müssen
dementsprechend entlang des Deaktivierungsprozesses modifiziert werden.
1.4.1 Kontinuumsmodelle
In einem Kontinuumsmodell wird das poröse Material als Kontinuum angenom-
men, in dem Temperatur- und Konzentrationsfelder als kontinuierliche Funktionen
der Zeit und des Ortes definiert sind. Die differentialen Transportgleichungen in
den Kontinuumsmodellen (s. auch Abschnitt 1.3) beinhalten Koeffizienten, die
an die porösen Feststoffeigenschaften angepaßt werden müssen. Diese effektiven
Transportgrößen, z.B. Diffusivität, müssen geschätzt werden. Wakao und Smith
(1962) haben eine Korrelation für bimodale Strukturen zur Schätzung der effekti-
ven Diffusivität vorgeschlagen. Foster und Butt (1966) und Johnson und Stewart
(1965) haben diese Annäherung, die eine Vielzahl von Eigenschaften wie Geome-
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trie und Porengrößenverteilung berücksichtigt, verwendet. Dabei werden die Poren
zufällig orientiert. Jackson5 hat die Smooth-Field Approximation eingeführt. Die
Nebenwirkungen der lokalen Fluktuationen der Konzentration auf den makrosko-
pischen Strom werden vernachlässigt. Reyes und Jensen (1985) haben zur Bestim-
mung der effektiven Transporteigenschaften ein Bethe-Netzwerk verwendet. Dieses
Modell weist aber eine relativ unrealistische Beschreibung der Porenstruktur auf.
Die EMA-Methode bietet eine phänomenologische Annäherung zur Ermittlung der
äquivalenten Leitfähigkeit eines heterogenen Milieus. Andere Methoden zur Er-
mittlung effektiver Transporteigenschaften wie Random-Walk existieren ebenfalls,
auf sie wird in dieser Arbeit aber nicht eingegangen.
Tritt jedoch eine Strukturänderung z.B. durch Verbrennung oder durch Ruß-
bildung auf, sind die gerade vorgestellten Methoden nicht mehr anwendbar. Eine
alternative Möglichkeit besteht in der Verwendung von stochastischen Strukturen.
1.4.2 Perkolationskonzepte
Die Perkolationstheorie befaßt sich mit kritischen Phänomenen, die z.B. bei der
Strukturänderung eines Katalysators entstehen können. Man beschreibe eine Po-
renstruktur durch zwei Sorten Poren oder Zweige: solche, die mit der Wahrschein-
lichkeit p offen sind, und solche, die mit der Gegenwahrscheinlichkeit 1 − p ge-
schlossen sind. Sind die Poren offen, können z.B. Moleküle hinein diffundieren.
Die Poren seien stochastisch in der Struktur verteilt und miteinander verknüpft.
Der Verzweigungsgrad Z bezeichnet die Anzahl der Poren, die an einem Knoten
miteinander verbunden sind. In Abhängigkeit von p werden Cluster gebildet, wie
in der Abbildung 1.3 veranschaulicht wird.
Ein Cluster besteht aus einer Gruppe von Poren, die untereinander durch offe-
ne Poren verbunden sind. In der Abbildung 1.3(a) ist die Anzahl der offenen Poren
ausreichend, um das System von rechts nach links zu durchqueren. Bei p = 0, 5 ent-
stehen je nach Eigenschaften der Poren verschiedene Cluster (s. Abbildung 1.3(b)):
blau sind die Poren, die offen und erreichbar sind; schwarz diejenigen, die uner-
reichbar sind, wenn man sich dem Netzwerk von links nähert; rot dargestellt ist
der größte Cluster, der a priori sowohl erreichbar als auch unerreichbar sein kann.
Im Beispiel erstreckt sich der rote Cluster von unten nach oben und ist weder
von links noch von rechts zu erreichen. Das System perkoliert (wenn man von un-
ten käme), und diese Erscheinung wird als kritisches Phänomen bezeichnet. Die
Perkolationsschwelle pc ist diejenige Wahrscheinlichkeit p, bei welcher auf einem
unendlichen Gitter ein unendliches Netz auftritt. Es gibt ∀p > pc einen Cluster,
5S. in Sahimi et al. (1990).
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(a) (b)
Abbildung 1.3: Beispiel für eine Perkolation auf einem Quadratgitter: Z=4 (a)
p = 0, 8 (b) p = 0, 5
der sich von der einen Seite des Systems zur anderen erstreckt, während für p < pc
kein solcher Cluster existiert. Die Perkolationstheorie befaßt sich mit der Anzahl
und den Eigenschaften der Cluster, insbesondere in der Umgebung dieser Perko-
lationsschwelle pc. pc hängt von der betrachteten Gitterstruktur ab. Die Tabellen
1.5 und 1.6 fassen Perkolationswerte für einige 2D- und 3D-Strukturen zusammen.
Tabelle 1.5: Perkolationsschwelle für Zweigperkolation pcb und Siteperkolation pcs
für zweidimensionale Netzwerke
Netzwerk Z pcb pcs Zpcb
Bienenwaben 3 1− 2 sin (π/18) 0,6962 1,958
Quadratisch 4 12 0,5927 2
Dreieckig 6 2 sin (π/18) 12 2,084
Quelle: Sahimi et al. (1990) und Stauffer und Aharony (1995)
Verschiedene Perkolationsgrößen sind für die Analyse von wesentlicher Bedeu-
tung:
• Die Perkolationswahrscheinlichkeit P (p) ist die Wahrscheinlichkeit, daß wenn
p der Anteil der offenen Zweige ist, ein betrachteter Zweig zu dem unendli-
chen Cluster der offenen Zweige gehört. Die einfachste Definition ist:
P (p) ≡ Anzahl Zweige im größten Cluster
Anzahl Zweige im Netz
• Der erreichbare Anteil der offenen Zweige ist XA (p).
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Tabelle 1.6: Perkolationsschwelle für Zweigperkolation pcb und Siteperkolation pcs
für dreidimensionale Netzwerke
Netzwerk Z pcb pcs Zpcb
Diamant 4 0,3886 0,4299 1,5544
FC∗ 6 0,2492 0,3116 1,4952
BCC† 8 0,1795 0,2464 1,436
FCC‡ 12 0,119 0,199 1,428
∗ einfach kubisch
† kubisch raumzentrierte Gitter
‡ kubisch flächenzentrierte Gitter
Quelle: Sahimi et al. (1990) und Stauffer und Aharony (1995)
• XB (p) ist der Anteil offener Zweige, die tatsächlich am Durchstrom teilneh-
men. Ein Anteil der offenen Zweige bildet Sackgassen und leitet die Ströme
nicht, so daß XA (p) > XB (p).
• Die Korrelationslänge ξ (p) ist die typische Größe des Clusters für p < pc
und ist die Länge, über die das Netzwerk für p > pc makroskopisch homogen
betrachtet werden kann.
• Die mittlere Anzahl der Cluster mit s Punkten pro Gitterpunkt, ns (p), ist
ein wichtiger Parameter. Die Wahrscheinlichkeit, daß ein gegebener Zweig
zum endlichen Cluster der Größe s gehört, ist sns (p).
1.4.3 Wahrscheinlichkeitsmodelle
Die Perkolationskonzepte sowie die statistische Physik von ungeordneten Milieus
sind übliche Bestandteile der theoretischen Untersuchung der katalytischen De-
aktivierungsphänomene. Die Deaktivierung wird typischerweise von einem chemi-
schen Stoff verursacht, der an der Oberfläche des Katalysators adsorbiert wird,
die aktiven Zentren vergiftet und auch Porenverstopfung verursachen kann. Zwi-
schenprodukte können sowohl aus den Reaktanten als auch aus den Produkten
gebildet werden. Durch Polymerisationsvorgänge können sie längere Ketten bil-
den. Andere Deaktivierungsprozesse resultieren aus thermischen und mechanischen
Effekten, wie z.B. Sintern und Abrieb. Viele Deaktivierungsprozesse ähneln den
nicht-katalytischen Fest-Fluid-Reaktionen mit Porenschließung, obschon der Pro-
zeß solcher Reaktionen die feste Matrix verbrennen kann. In einem solchen Fall
fände eine Porenöffnung statt. Ist hingegen eine Änderung des Porenvolumens bei
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den katalytischen Prozessen durch Rußbildung vorhanden, so nimmt die Porosität
des Katalysators immer mit der Zeit ab.
Zur Simulation der katalytischen Deaktivierung durch Rußbildung oder Ver-
giftung und zur Anpassung der Modellierung mit den auftretenden Phänomenen
entwickelten Froment und Bischoff (1961) erstmalig einen stochastischen Ansatz.
Sie untersuchten den Einfluß eines kohlenstoffartigen Niederschlags auf den Umsatz
des Hauptprodukts in einem katalytischen Reaktor. Dazu koppelten sie die Glei-
chung der Rußbildungsgeschwindigkeit mit der Kontinuitätsgleichung des Haupt-
produkts. Es wurden zwei einfache Mechanismen vorgeschlagen, um die Kinetiken
der Haupt- und Niederschlagsreaktionen zu erläutern.
Beim ersten Mechanismus ist das Abklingen das Ergebnis einer zur Hauptreaktion
parallelen Reaktion:
A −→ R
A −→ C
Beim zweiten ist der Aktivitätsverlust die Folge einer sequentiellen Reaktion nach
folgendem Schema:
A −→ R −→ C
Froment und Bischoff betrachteten Reaktionen erster Ordnung. Sie führten für die
jeweiligen Reaktionen Deaktivierungsfunktionen ein:
ϕA =
rA
r0A
ϕC =
rC
r0C
wobei r0A und r
0
C die Reaktionsgeschwindigkeiten der Hauptreaktion bzw. der Ruß-
reaktion zu Beginn, t = 0, sind. rA und rC sind die entsprechenden Geschwindig-
keiten zum Zeitpunkt t. Froment und Bischoff betonten schon, daß ϕA und ϕC aus
Langmuir-Hinshelwood’schen Konzepten hergeleitet werden können und nicht als
zeitliche Funktion ausgedrückt werden müssen. Sie sind demnach Funktionen des
Kohlenstoffgehalts, was der Natur des Deaktivierungsprozesses eher entspricht.
Damit können Reaktionssysteme verglichen und die Profilentwicklung in einem
Festbettreaktor berücksichtigt werden. Das Ergebnis dieses Vorgehens ist, daß das
Profil des Kohlenstoffs im Festbettreaktor den Bildungsmechanismus widerspie-
gelt: während für Parallelreaktionen der Rußgehalt über der Festbetthöhe abfällt,
steigt er für Folgereaktionen entlang des Reaktors an, und dies trotz isothermer
Bedingungen.
Solche Profile wurden von de Pauw und Froment (1975) durch die katalyti-
sche Deaktivierung bei der Isomerisation des Pentans mithilfe eines Rohrreaktors
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und einer Thermowaage bestätigt. Sowohl die Reaktionskinetik der Rußbildung
als auch die Deaktivierungsfunktion als Funktion der Aktivzentrenkonzentration
wurden hergeleitet:
ϕ =
(
Ct − CD
Ct
)n
wobei n die Anzahl der Aktivzentren ist, die am Deaktivierungsmechanismus be-
teiligt sind, Ct die gesamte Konzentration der Aktivzentren, und CD der Konzen-
tration der bedeckten Zentren entspricht. Desweiteren fanden die Autoren heraus,
daß die Deaktivierungsfunktionen oft einen exponentiellen Verlauf mit dem Rußge-
halt aufweisen. Dieser Untersuchungsvorgang der Deaktivierung wurde von Dumez
und Froment (1976) systematisiert.
Beeckman und Froment (1979) beschrieben den Deaktivierungsvorgang durch
Bedeckung und Porenverstopfung mit einer Wahrscheinlichkeitsannäherung. Sie
führten die Wahrscheinlichkeit S ein, daß ein Aktivzentrum noch aktiv, d.h. nicht
bedeckt, und noch erreichbar ist. Sie setzten die Deaktivierungsfunktion ϕ mit der
Wahrscheinlichkeit S gleich, ϕ = S. Dabei erhielten sie eine exponentielle Bezie-
hung (wie früher experimentell ermittelt) zwischen der Bedeckungsgeschwindig-
keit und der Wahrscheinlichkeit S, also die Deaktivierungsfunktion ϕ(t) = S(t) =
exp (−r0St), wobei rS die Bedeckungsgeschwindigkeit ist. Die Erreichbarkeit der
Aktivzentren wurde als Wahrscheinlichkeit P eingeführt:
ϕ (t) = P (t) S (t)
Dabei ist S die Wahrscheinlichkeit, daß ein Zentrum nicht bedeckt ist, unter der
Bedingung, daß es erreichbar ist. Sind keine Temperatur- und Konzentrations-
gradienten in einer Pore vorhanden, ist S (t) überall gleich. Die Erreichbarkeit P
nimmt dennoch ab. Aus diesem Grund müssen verschiedene Ebenen betrachtet
werden. Dabei werden Ausdrücke der Deaktivierungsfunktion in halb-offenen und
beidseitig offenen Poren hergeleitet. Um das Modell zu vervollständigen, wird die
Wahrscheinlichkeit ω (t), daß ein betrachtetes Zentrum zur Zeit t mit Ruß bedeckt
ist, definiert über:
ω (t+ dt) = ω (t) +
dω (t)
dt
dt = ω (t) + ϕr0S dt (1.4.-4)
Dies bedeutet, daß die Wahrscheinlichkeit, daß ein Zentrum in t + dt bedeckt
wird, gleich der Wahrscheinlichkeit ist, daß ein Zentrum in dt bedeckt wird, unter
der Bedingung, daß das Zentrum zum Zeitpunkt t frei und erreichbar war. Durch
Integration folgt:
ω (t) =
∫ t
0
r0Sϕdt (1.4.-4)
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wobei ω (t) eine lokale Funktion ist, die über einer Pore oder einer Partikel gemittelt
werden kann. In diesem letzten Fall wird die mittlere Bedeckung Ω der Partikel
unmittelbar mit dem Rußgehalt verknüpft:
CC = CtMCΩ (1.4.-4)
wobei MC die Molmasse des Rußmoleküls ist. Daraus folgt eine Beziehung zwi-
schen der Partikelaktivität φ und dem Rußgehalt CC.
6
Die Wahrscheinlichkeit P ist in allen Fällen eine Funktion der Bedeckungsgeschwin-
digkeit r0S, der Zeit t, der Lokalisierung in der Pore x und der Wahrscheinlichkeit
σdx, daß ein Aktivzentrum sich im Porenraum dx befindet.
Da einzelne Poren die wirkliche Porenstruktur kaum realistisch darstellen, sind
Porennetzwerkmodelle eingeführt worden: Bündel paralleler Poren und Bethe-
Netzwerke, in denen die Poren beidseitig (Typ 1 und 3 in der Arbeit von Beeckman
und Froment (1979)) oder einseitig offen (Typ 2) sein können, mit oder ohne Po-
rengrößenverteilung. Die Abbildung 1.4(a) zeigt φ vs. Ω für ein Bündel paralleler
Poren mit dem Rußdurchmesser als Parameter. Bemerkenswert sind dabei die er-
haltenen exponentiellen Verläufe. In den verzweigten Bethe-Netzwerken wurden
die Wahrscheinlichkeiten νdx, daß sich eine Pore im Raum dx verzweigt, und τdx,
daß die Pore sich zwischen x und x+dx schließt, verwendet. Die Abbildung 1.4(b)
veranschaulicht die Verläufe von φ vs. Ω im Fall des Bethe-Netzwerks vom Typ 1.
Die Verläufe weisen keine exponentielle Struktur mehr auf. Außerdem ergibt sich
eine Aktivität φ = 0 für 0 < Ω < 1. Dies bedeutet, daß die Partikel deaktiviert
wird, obwohl nicht alle Aktivzentren bedeckt sind. Es stellt sich sogar heraus, daß
ein Netzwerk, dessen Verzweigungsgrad niedrig ist, schneller deaktiviert sein wird.
Ferner haben Beeckman und Froment darauf hingewiesen, daß die Erreichbar-
keit des Netzwerks vom Typ 3 für eine Bedeckung von Null nicht gleich 1 ist,
sondern:
P∞ (t = 0) = 1 −
(τ
ν
)2
. (1.4.-4)
Dies beschreibt das Vorhandensein unerreichbarer Untersysteme im frischen Kata-
lysator, die zum Teil aus einseitig offenen Poren bestehen. Wächst das Rußmolekül
aufgrund von Polymerisationsprozessen sehr schnell im Vergleich zur Bildungsge-
schwindigkeit der Trägermoleküle, d.h. zum Bedeckungsvorgang, findet eine sofor-
tige Verstopfung der hinreichend kleinen Poren statt, sobald die Trägermoleküle
6In diesem Kapitel wird die Notation von Beeckman und Froment übernommen, d.h. φ be-
zeichnet hier die Partikelaktivität. In den folgenden Kapiteln hingegen bezeichnet φ das Thiele-
Kriterium.
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(a) (b)
Abbildung 1.4: Deaktivierungsfunktion φ in Abhängigkeit des Bedeckungsverhält-
nisses Ω (a) für ein Bündel parallel liegender beidseitig offener Poren (b) für ein
Bethe-Netzwerk: Einfluß des Verhältnisses σ/ν
Quelle: Beeckman und Froment (1979)
an dieser Stelle gebildet werden. Diese Annahme ist jedoch nicht für alle Stoff-
systeme zutreffend. Aus diesem Grund haben Beeckman und Froment (1980) das
zuvor vorgestellte Modell um eine endliche Rußpolymerisationsgeschwindigkeit er-
weitert. Eine lokale Rußbildungsgeschwindigkeit als Funktion der Bedeckung und
Rußpolymerisation rP wurde hergeleitet:
dCC
dt
= αCtMCPSr
0
S + P (1 − S) rP (1.4.-4)
Daraus wird die Deaktivierungsfunktion für die Rußbildung abgeleitet. Für einen
Einzentrenmechanismus gilt:
ϕC = P · exp
(
−r0St
)
+
rP
r0SMCαCt
P ·
[
1 − exp
(
−r0St
)]
(1.4.-4)
Bemerkenswert ist, daß je nach Verhältnis von rP zu r
0
SMCαCt ein Wert ϕC > 1
erreicht werden kann.
Da der Ruß mit einer endlichen Geschwindigkeit wächst, wird eine gewisse Zeit
tb benötigt, um die Pore zu verstopfen. Die Erreichbarkeit P wird für einseitig und
beidseitig offene Poren, für Bündel paralleler Poren und Bethe-Typ Netzwerke um-
rahmt von Makroporen ermittelt. Eine zusätzliche Erweiterung des Modells wurde
von Marin et al. (1986) unternommen, und zwar haben die Autoren eine Abnah-
me der Rußpolymerisationsgeschwindigkeit mit der Rußgröße zulassen. Nach der
Bedeckung wurde ein Rußmolekül unverzüglich zu einer Zwischengröße gebildet,
gefolgt von einer Rußpolymerisation mit endlicher Geschwindigkeit, die mit dem
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Rußgehalt des Katalysators abnahm. Dieses Modell wurde zur Dehydrierung von
Buten angewendet.
Die zuvor vorgestellten stochastischen Gleichungen gelten für isotherme Be-
dingungen, wenn keine Diffusionshemmungen vorhanden sind. Diese Annahme ist
jedoch sehr restriktiv, da die im Katalysator auftretenden chemischen Reaktionen
sehr schnell sein können. Um dieses Problem zu beheben, haben Beeckman und
Froment (1982) Gleichungen zur Ermittlung der Bedeckung der Aktivzentren und
Porenverstopfung in einzelnen Poren hergeleitet. Sie haben das Modell lediglich um
eine Bedeckung der Aktivfläche in Porennetzwerken erweitert. Die Deaktivierungs-
funktionen der Haupt- und Rußbildungsreaktionen unterscheiden sich noch, jedoch
ist der Unterschied geringer als im Modell endlicher Rußwachstumsgeschwindigkeit
ohne Diffusionshemmung. Die Deaktivierungsfunktionen ϕC und ϕA unterscheiden
sich am meisten im Fall eines Folgemechanismus. Sind außerdem innere Diffusi-
onshemmungen vorhanden, ist φC nie größer als 1. Mit diesem Modell läßt sich
eine Vielzahl von Rußprofilen, die bei schnellen Reaktionen wie der Hydrierung
von Acetylenen entstehen, erklären.
Trotz der realistischen Beschreibung der auf der katalytischen Oberfläche auf-
tretenden chemischen Vorgänge ist das Porenstrukturmodell nicht zufriedenstel-
lend. Spielen physikalische Vorgänge wie Diffusion eine Rolle, ist der mathemati-
sche Aufwand der Simulation sehr groß. Dann werden andere Modellierungsme-
thoden wie z.B. Monte-Carlo Simulationen in Porennetzwerken bevorzugt.
1.4.4 Netzwerkmodelle
Androutsopoulos und Mann (1978) haben ein alternatives Modell zum Bündel par-
allel liegender Poren vorgeschlagen, in dem jede Pore als Kette mehrerer Abschnitte
unterschiedlichen Durchmessers dargestellt wird. Die Durchmesser werden gemäß
einer stochastischen Verteilung ausgewählt. Dies bewirkt, daß alle Poren sich von
der Struktur her unterscheiden. Der angenommene Reaktionsmechanismus lautet:
A −→ C
Die Stoffkomponente C ist für den Rußniederschlag verantwortlich. Die Diffusions-
hemmung wird vernachlässigt. Dadurch bildet sich eine Schicht mit einer Schicht-
dicke h, in der C gebildet wird, und die entlang der Pore regelmäßig aufgeteilt ist.
Wenn h ausreichend groß ist, werden Abschnitte der Poren gesperrt wie auf der
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Abbildung 1.5 dargestellt. Dieses Modell bekräftigt die Idee einer größeren Abla-
gerung an der Porenöffnung.
(a) (b) (c)
Abbildung 1.5: Modell hintereinander liegender Poren; abschnittsweise Verstop-
fung durch Wachstum der Rußschicht
Die Erreichbarkeit der einzelnen Porenabschnitte bei einer Schichtdicke h wird
bestimmt durch die stochastische Verteilung der Porendurchmesser entlang der
Pore. Das Modell ähnelt dem Wahrscheinlichkeitsansatz von Beeckman und Fro-
ment (1979, 1980). Diese Annäherung der Porenverstopfung mit Wachstum der
Rußschicht in halb-offenen, nicht glatten Poren zeigt, daß eine Pore vollständig
deaktiviert werden kann, obwohl sie nicht überall mit Ruß gefüllt ist. Da keine
Rußbildungskinetik berücksichtigt wird, sind die Rußprofile und die Deaktivierung
des Katalysators nur von der Geometrie und der Porenverteilung abhängig, obwohl
Rußprofile aufgrund des stochastischen Niederschlags sogar in zylindrischen Poren
auf den Aktivzentren der Trägermoleküle entstehen können (s. das Modell von
Beeckman und Froment (1980) Abschnitt 1.4.3).
In einer weiteren Arbeit haben Mann et al. (1985) bei der Betrachtung eines
Folgemechanismus die Kinetik der Rußablagerung mit der geometrischen Ände-
rung der Porenöffnung durch allmähliche Beschichtung kombiniert. Die Diffusi-
onsphänomene werden berücksichtigt und hängen von der Rußschichtdicke ab. Die
Porenstruktur ist durch ein Bündel paralleler halb-offener, glatter Poren beschrie-
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ben. Die gleichzeitigen Änderungen sowohl der Aktivfläche, des Porenvolumens,
als auch des Diffusionswiderstands sorgen für komplexe Verhältnisse der Aktivität
und der Ausbeute in einem Festbettreaktor. Dieses Modell leidet jedoch unter der
unrealistischen Beschreibung der Porenstruktur.
Porennetzwerke wurden zur Beschreibung der Katalysatorstruktur zum ersten
Mal von Mann und Golshan (1981) eingeführt. Die Autoren generierten eine Poren-
größenverteilung in einem zweidimensionalen Porennetzwerk. Dieses Modell wur-
de zur Quecksilberporosimetrie und Katalysatordeaktivierung verwendet, die eine
uniforme Rußablagerung verursacht. Die Autoren haben ihretwegen Perkolations-
konzepte zur Beschreibung der Deaktivierungsphänomene verwendet.
Mann et al. (1986) haben die Anwendung dieses Modells erweitert. Sie erstell-
ten die Bilanz um eine beliebige zylindrische Pore des Netzwerks für eine Reaktion
n-ter Ordnung und drückten den Molarstrom analytisch als Funktion eines Thiele-
Kriteriums für die Pore aus. Zur Beschreibung der Rußbildungskinetik wurde ein
Zweizentrenmechanismus aus einem Folgemechanismus angenommen. Damit wur-
de, wie von Froment (1982) vorgeschlagen, die Deaktivierung des Katalysators
nicht mit der Prozeßzeit, sondern mit dessen Rußgehalt verknüpft. Mann et al.
nahmen an, daß die Trägermoleküle wie aktive Zentren wirken, und katalysierten
die Polymerisation des Rußes mit derselben Geschwindigkeit wie der der Aktiv-
zentrenbedeckung. Durch das Wachstum der Rußmoleküle kann Porenverstopfung
erfolgen. Für die Rußmolekülgröße wird eine Poissonverteilung angenommen. Die
Integration des Gleichungssystems liefert die Katalysatordeaktivierung über die
Zeit. Die für einen Festbettreaktor ermittelten Modellierungsergebnisse stimmten
sehr gut mit experimentellen Daten überein. Es sind sogar Rußprofile erhalten
worden, und der gewählte Folgemechanismus schien bestätigt zu sein.
Die Deaktivierung durch Porenverstopfung wurde zum ersten Mal als perko-
lationsähnliches Phänomen von Sahimi und Tsotsis (1985) erkannt. Sie betrach-
teten eine Katalysatordeaktivierung in einem Rührkesselreaktor unter isothermen
Bedingungen, deren chemische Reaktion n-ter Ordnung die Geschwindigkeit des
Prozesses bedingt. Die Poren werden in einem dreidimensionalen würfelförmigen
Netzwerk gemäß einer Porengrößenverteilung stochastisch verteilt. Jede Poren-
größe wird mit der Deaktivierungszeit verknüpft:
r = r0
[
1 − α
r0
ϕ (τ)
]1/2
(1.4.-4)
wobei r0 der Anfangsradius einer im Netzwerk beliebigen Pore ist, α = 2Ctv̄ das
dimensionslose Niederschlagsvolumen und τ = RDC
n−1
t t die dimensionslose De-
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aktivierungszeit bezeichnet. In dieser Vorgehensweise muß die Deaktivierungsge-
schwindigkeit RD nicht unbedingt genauer angegeben werden. Sahimi und Tsotsis
haben je nach Ordnung der Deaktivierungsreaktion die Funktion ϕ (τ) hergeleitet,
ϕ (τ) =



1 − [1 + (n− 1) τ ]1/(1−n) n < 1 , τ < 1
1−n
1 − exp (−τ) n = 1
1 − [1 + (n− 1) τ ]1/(1−n) n > 1
(1.4.-3)
Bemerkenswert ist, daß für n = 1 die Deaktivierungsfunktion ϕ (τ) einem ex-
ponentiellen Verlauf folgt, wie von Froment et al. hergeleitet wurde (s. Abschnitt
1.4.3). Wenn α < r0, ist r > 0 für jede Zeit, wohingegen für α > r0 der effektive
Radius Null ist nach einer entsprechenden Deaktivierungszeit tb, die vom Anfangs-
radius r0 abhängt. Dieses Modell verdeutlicht die Grenzen des Modells in einem
Bündel parallel liegender Poren. Denn solange der größte Radius größer als α ist,
wird die poröse Struktur nie vollständig verstopft.
Werden die Poren stochastisch verteilt, muß eine statistische Auswertung an-
hand einer Monte-Carlo Simulation durchgeführt werden.
Sahimi und Tsotsis zeigten, daß der mittlere Verzweigungsgrad des Netzwerks mit
der Deaktivierungszeit τ abnimmt. Das bedeutet wiederum, daß ein Katalysator
desto länger der Deaktivierung standhalten wird, je verzweigter er ist. Außerdem
hängen die Deaktivierungsverläufe der Aktivität sehr stark vom Niederschlagsvo-
lumen α ab.
Zwei Extremfälle lassen sich unterscheiden: im ersten wird die Deaktivierung
durch Aktivzentrenbedeckung beherrscht (s. Abbildung 1.6(a)); im zweiten wird
die Deaktivierung vorwiegend von Perkolationsphänomenen gesteuert (s. Abbil-
dung 1.6(b)).
Shah und Ottino (1987a, 1987b) haben die Modellierung der Katalysatordeak-
tivierung mithilfe von Perkolationskonzepten verbessert. Die betrachtete Rußbil-
dungsreaktion konnte sowohl mit einem Folgemechanismus als auch mit einem Par-
allelmechanismus beschrieben werden. Die Niederschlagswirkung bestand aus zwei
Effekten, die bei der mathematischen Beschreibung der Geschwindigkeit berück-
sichtigt wurden: die Deaktivierung durch Bedeckung der Aktivzentren ϕC und die
Änderung der Morphologie der Porenstruktur (Aktivoberfläche) aAv entsprechend:
R = kCϕCa
A
v c (1.4.-3)
Die Kontinuumsgleichungen der Gas- und Feststoffphasen wurden gleichzeitig
über die Zeit integriert. Die Perkolationsgrößen wurden durch eine Anpassung der
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(a) (b)
Abbildung 1.6: Dimensionslose Reaktionsgeschwindigkeit über der dimensionslosen
Zeit τ in einem würfelförmigen Porennetzwerk. Deaktivierung durch vorwiegende
Bedeckung (a) und vorwiegende Porenverstopfung (b)
Quelle: Sahimi und Tsotsis (1985)
Ergebnisse von Mohanty et al. (1982) aus einer würfelförmigen Struktur ermittelt.
Dadurch wurde nicht nur die zeitliche Änderung der Erreichbarkeit XA erzielt,
sondern auch die Veränderung des effektiven Diffusionskoeffizienten im Verlauf des
Deaktivierungsprozesses. Shah und Ottino haben klargestellt, daß die Ergebnisse
dieses Vorgehens sehr stark von der gewählten Porenstruktur, insbesondere dem
Verzweigungsgrad des Porensystems, bestimmt sind. Dennoch spielt die Änderung
der erreichbaren Aktivfläche und der Porosität nur dann eine wesentliche Rolle,
wenn die Niederschlagsmenge im Katalysator groß ist.
Diese Annäherung wurde von Melkote und Jensen (1989) zur Untersuchung der
Hydroentmetallisierung benutzt. Ein Bethe-Gitter stellt die poröse Struktur dar.
Die Beschreibung auftretender Phänomene mit Kontinuumsgleichungen in Syste-
men, deren Größe kleiner als die Korrelationslänge ξ ist, ist jedoch fragwürdig.7
Arbabi und Sahimi (1991a) verbesserten das Deaktivierungsmodell durch Ak-
tivzentrenbedeckung und Porenverstopfung durch die Anwendung eines dreidimen-
sionalen Porennetzwerks. Sie zeigten, daß regelmäßige und unregelmäßige Anord-
nungen der Porenstruktur grundsätzlich effektive makroskopische Diffusivitäten
liefern, die nicht voneinander zu unterscheiden sind. In einer anschließenden Ar-
beit untersuchten Arbabi und Sahimi (1991b) den Einfluß der Netzwerktopologie
7ξ stellt die Größe dar, über der das System als homogen betrachtet werden kann.
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auf die erhaltenen Deaktivierungsprofile.
Abbildung 1.7: Wirkung des Verzweigungsgrads Z und der Dimension des Netz-
werks auf die Metallablagerungsprofile
Quelle: Arbabi und Sahimi (1991b)
Die Abbildung 1.7 zeigt den Einfluß der Dimension und des Verzweigungsgrads
des zur Simulation verwendeten Netzwerks. Für eine gegebene Dimension bewirkt
ein hoher Verzweigungsgrad Z eine drastische Verschiebung des Ablagerungspro-
fils und eine bessere – d.h. regelmäßigere – Verteilung des abgelagerten Metalls.
Ein größerer Verzweigungsgrad sorgt für mehr Transportpfade im porösen Milieu
für die Reaktanten und erlaubt ihnen, den porösen Raum besser zu durchdrin-
gen. Bemerkenswert ist, daß die unter den untersuchten Bedingungen erhaltene
Konzentration im Zentrum eines zweidimensionalen Netzwerks Null ist, wohinge-
gen in einem dreidimensionalen Netzwerk die Ablagerungsquote über 50% beträgt.
Daraus schließen die Autoren, daß ein dreidimensionales Netzwerk wirksamer zur
Betreibung einer Reaktion ist.
Arbabi und Sahimi (1991b) zeigten außerdem, daß die räumliche Anordnung
der Poren im Netz eine Rolle spielt, wie es die Abbildung 1.8 veranschaulicht. Das
Ablagerungsprofil ist empfindlich gegenüber der topologischen Regelmäßigkeit des
porösen Raums (s. Abbildung 1.8(b)), was eine mikroskopische Eigenschaft ist,
obwohl die effektiven makroskopischen Eigenschaften unverändert bleiben (s. Ab-
bildung 1.8(a)). Der Grund liegt darin, daß eine unregelmäßige Anordnung gewun-
denere Stofftransportpfade bewirkt. Ein regelmäßig angeordnetes Netzwerk erlaubt
den Reaktanten, tiefer einzudringen. Dazu zeigten die Autoren, daß die Makropo-
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(a) (b)
Abbildung 1.8: Einfluß der Porenanordnung: (a) auf die Leitfähigkeit (Diffusivität)
eines würfelförmigen Netzwerks (b) auf die Rußablagerung
Quelle: Arbabi und Sahimi (1991a, 1991b)
ren die Aktivitätsdauer des Katalysators bis zu einem gewissen Grad verlängern
können. Dieses Ergebnis stimmt nicht vollständig mit dem von Maheshwari et al.
(1985) überein (s. Abschnitt 1.3).
Bei der Modellierung von Festbettreaktoren werden zunehmend Porennetzwer-
ke zur Darstellung der Porenstruktur eingesetzt. Zhang und Seaton (1996) haben
die Deaktivierung durch Porenverstopfung während Dehydroentmetallisierung so-
wohl auf der Partikel- als auch auf der Reaktorebene untersucht. Da eine Vielzahl
von Gleichungen gelöst werden müssen, haben sie nach einer alternativen Möglich-
keit gesucht, die in der Verwendung der Kontinuumsgleichung besteht. Zhang und
Seaton (1994) hatten bereits gezeigt, daß Kontinuumsgleichungen nur angewendet
werden dürfen, wenn das System weit von der Perkolationsschwelle entfernt ist
oder wenn die Reaktion in einem Bereich einiger Porenlänge nicht stattfindet. Da-
zu kommt, daß ein Deaktivierungsprozeß mit gekoppelter Diffusionsreaktion (d.h.
mit möglichem Konzentrationsprofil) kein reines Perkolationsproblem ist. Um die-
se Probleme zu umgehen, werden differentielle Volumina des Netzwerks betrachtet,
in denen die Reaktantenkonzentration als konstant angenommen wird. Außerdem
wird davon ausgegangen, daß diese kleinen Elemente genügend Poren beinhalten,
damit die Kontinuumsgleichung und die Perkolationstheorie in ihnen angewendet
werden können. Die Erreichbarkeit und die effektive Diffusivität werden für jedes
Element ermittelt. Die Berechnung über mehrere konzentrische Schichten liefert
das Konzentrationsprofil und die effektiven Eigenschaften der Partikel.
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Beyne und Froment (1990, 1993) haben die von Froment et al. (1982) entwickel-
te stochastische Annäherung (s. Abschnitt 1.4.3) im Fall der Deaktivierung eines
Zeolithkatalysators durch Aktivzentrenbedeckung und Porenverstopfung mit un-
verzüglicher und endlicher Wachstumsgeschwindigkeit angewendet. Dafür haben
die Autoren jedoch Kontinuumsgleichungen verwendet.
Dreidimensionale Netzwerke wurden von Rieckmann und Keil (1997) für Mehr-
komponentendiffusionen und -reaktionen angewendet. Die kinetischen Ansätze kön-
nen beliebig gewählt werden. Sie übernahmen den von Beyne und Froment (1993)
vorgeschlagenen Mechanismus zur Deaktivierung des Netzwerks. Der Stofftrans-
port wurde mit dem Dusty-Gas Modell beschrieben. Aufgrund der Vielzahl der zu
lösenden Gleichungen haben Rieckmann und Keil einen eigenen Algorithmus ent-
wickelt, in dem die Gleichungen für die Poren und die Knoten entkoppelt werden.
Kapitel 2
Experimentelle Versuche
Nachdem in Kapitel 1 die Grundlagen der katalytischen Entschwefelung eines Ga-
ses vorgestellt worden sind, werden in diesem Kapitel die im Rahmen der vorlie-
genden Arbeit verwendete Versuchsanlage einerseits und die Abfolge der durch-
geführten Experimente andererseits erläutert.
Der verwendete Katalysator war ein kommerzieller Katalysator aus TiO2. Die-
ser zeichnet sich durch seine bezüglich der direkten Oxidation von Schwefelwasser-
stoff vorgestellten chemischen Reaktivität und Stabilität aus, weshalb er bereits
seit Jahren industriell eingesetzt wird. Der Einsatz in der Industrie erfolgt da-
bei im MODOP-Verfahren (s. Kettner und Liermann (1987)) und naturgemäß in
großem Maßstab. Im Gegensatz dazu war das Ziel der vorliegenden Arbeit, den
eventuellen Einfluß der Anwesenheit von Kohlenstoffketten in der Gasphase auf
die Entschwefelungsreaktion im Labormaßstab zu untersuchen.
Ein mit Kohlenstoffen beladenes H2S-haltiges Gas wurde nachgebildet mit einer
Mischung aus n-Hexan, Schwefelwasserstoff und Stickstoff. Es galt zu prüfen, ob
die direkte Oxidation in Anwesenheit von Kohlenstoffen, repräsentiert durch das
n-Hexan, stattfinden kann. Dabei wurde immer sichergestellt, daß die üblichen
Reaktionsbedingungen der katalytischen Oxidation gewährleistet waren, daß also
die Konzentration des H2S maximal 3% betrug und die des O2 stöchiometrisch
bedingt 2% nicht überschritt. Ferner blieben die Temperaturen auf den Bereich
von 200◦C bis 300◦C beschränkt, und der Druck war immer normal.
2.1 Versuchsanlage
Zur Untersuchung der Entschwefelung eines mit Kohlenwasserstoffen beladenen
schwach H2S-haltigen Gases und zur Erfüllung der Aufgabenstellung wurde am
Lehrstuhl für Thermische Verfahrenstechnik und Umwelttechnik eine Versuchs-
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anlage aufgebaut. Mit dieser Versuchsanlage sollten verschiedene Ziele erreicht
werden:
• Die Reaktivität eines kommerziellen Katalysators bezüglich der H2S-Oxidati-
on sollte überprüft werden. Aus den verschiedenen zuvor erwähnten Gründen
wurde zu diesem Zweck ein Katalysator aus TiO2-Anatase gewählt.
• Da keine Angabe bezüglich der Kinetik der direkten Oxidation auf diesem
Katalysator bekannt waren, sollte kinetische Größen, wie die Geschwindig-
keitskontante, die Aktivierungsenergie und die Reaktionsordnung quantifi-
ziert werden. Diese Untersuchung war eine Voraussetzung für eine Beschrei-
bung und Simulation des Verhaltens eines Reaktors.
• Eine eventuelle Deaktivierung durch die Anwesenheit der dampfförmigen
Kohlenwasserstoffe im Gas sollte außerdem untersucht werden.
Für diese Aufgabenstellung wären verschiedene Reaktoren in Frage gekommen:
• Eine Thermowaage ist ein Differential-Reaktor. Durch eine einfache Stoffbi-
lanzierung wird die Reaktionsgeschwindigkeit direkt ermittelt. Findet eine
Deaktivierung statt, kann deren Kinetik ebenso ermittelt werden. Die Ther-
mowaage bietet den Vorteil, daß bei einer Änderung der Katalysatormasse
aufgrund starker Adsorptionsphänomene oder durch Rußbildung oder Kon-
densation das Gewicht kontinuierlich über die Zeit gemessen wird, d.h. die
entsprechende Kinetik ermittelt wird.
• Ein Rührkesselreaktor, wie z.B. ein Berty-Reaktor, ist ebenso ein Differential-
Reaktor. Durch hohe Durch- und Rückströmung können die Konzentrations-
und Temperaturgradienten in der äußeren Grenzschicht um die Katalysator-
partikeln vermieden werden. Ein Berty-Reaktor eignet sich insbesondere für
stark exotherme Reaktionen.
• Ein Rohrreaktor ist ein Integral-Reaktor, was impliziert, daß die Ermittlung
der Reaktionsgeschwindigkeit eine Ableitung verlangt, wodurch im Gegen-
satz zu den Differential-Reaktoren ein numerischer Fehler auftreten kann.
Im Falle einer stark exothermen Reaktion können axiale und radiale Tempe-
raturprofile entstehen, die in der Regel durch Verdünnung des Katalysators
mit inertem Material weitestgehend niedrig gehalten werden können. Der
Rohrreaktor zeichnet sich durch seinen einfachen Aufbau aus und dadurch,
daß er keine beweglichen Teile beinhaltet, so daß er robust ist.
Ausgewählt wurde der Rohrreaktor. Die Versuchsanlage ist in der Abbildung
2.1 skizziert, deren verschiedene Bestandteile im folgenden beschrieben werden.
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Abbildung 2.1: Versuchsanlage zur Untersuchung der direkten Oxidation des
Schwefelwasserstoffes zu Schwefel
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Reaktor Da der zu untersuchende Temperaturbereich von bis zu maximal 300◦C
war und der Druck 1 bar betrug, war der zum Oxidationsversuch verwendete Re-
aktor ein Glasrohr, dessen Innendurchmesser 9 mm und dessen Länge 150 mm
betrugen. Um sicherzustellen, daß die Thermoelemente die Schüttung nicht zu-
sammendrücken würden, wurde an der oberen Seite des Reaktors zusätzlich zum
Endstück ein zweites Rohrteil aus Glas angesetzt. An der axialen Öffnung wurde
eine Kappe mit Septum zugeschraubt, durch das Thermoelemente gezogen wurden,
wie Abbildung 2.2 veranschaulicht.
An der schrägen Öffnung liegt die
Gaszufuhr. Zur Messung der Tem-
peraturen an verschiedenen Stellen
des Festbettes dienten Thermoele-
mente aus NiCr-Ni (0,5 mm), die
senkrecht in den Reaktor geschoben
wurden. Das Festbett bestand aus
Katalysator- und Glaspartikeln ähn-
licher Größe, die durch die zwei-
te Öffnung um die Thermoelemente
geschüttet wurden.
Abbildung 2.2: Aufnahme der oberen
Hälfte des Rohreaktors im Ofen
Eine Verengung in der Mitte des Rohres diente dazu, Glaswolle zu halten, die
als Stütze der gesamten Schüttung aus Glas- und Katalysatorpartikeln verwendet
wurde. Der Reaktor lag in einem Rohrofen der Firma Horst (Leistung 600 W);
die Beheizung und die Steuerung der Temperatur des Reaktors erfolgten durch
direkte Messung der Temperatur des Festbettes (Temperaturregler HT MC 1 der
Fa. Horst).
Nach dem Austritt aus dem Reaktor wurde das Gas abgekühlt und Schwefel aus
ihm durch Kondensation abgeschieden. Zur Entfernung des verbliebenen H2S, der
nicht reagiert hatte, durchströmte das Gas eine Lauge.
Gasversorgung Alle Reaktantengasflaschen mit einem einheitlichen Reinheits-
grad von 5.0 wurden von der Firma Messer-Griesheim bezogen. Alle eingesetzten
Gase waren trocken. Gasvolumenströme von bis zu 100 ln/h wurden mit Durch-
flußreglern der Firma Bronkhorst eingestellt. Zur Erfassung und Einstellung der
Gasvolumenströme sowie der Erfassung unterschiedlicher Temperaturen in der Ver-
suchsanlage diente eine Dasy-Lab-Steuerungsoberfläche.
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Gasanalyse Zur Bestimmung des Umsatzes und der Ausbeute wurden sowohl
die Ein- als auch die Austrittsgaszusammensetzungen am Reaktor mit Hilfe ei-
nes Gaschromatographen (Elektrochemie Halle) erfaßt. Seine Gastrennsäule war
eine gebundene PLOT-Säule (Porous Layer Open Tubular Column vom Hersteller
J&W ), und zwar eine Fused-Silica-Kapillarsäule, deren Durchmesser 0,32 mm und
deren Länge 30 m betrugen. Diese Säule eignet sich vor allem zur Trennung koh-
lenstoffartiger Komponenten sowie H2S und SO2. Das verwendete Trägergas war
Helium. Die anorganischen Komponenten wurden mit einem Wärmeleitdetektor
erfaßt. Die organischen Komponenten wurden zusätzlich mit einem FI-Detektor
gemessen.
Die Gasprobe wurde automatisch über eine im GC eingebaute Membranpumpe
angesaugt. Vor der Einspritzung in den GC ermöglichte ein Filter aus Glaswol-
le die Abscheidung eventuell vorhandener Schwefeltröpfchen aus dem Gas. Die
Verwendung einer Schleife sorgte dafür, daß dasselbe Gasprobevolumen eingesetzt
wurde.
Experimentelle Vorbereitung Der Katalysator (das Extrudat) wurde in ver-
schiedene Größenklassen zerkleinert. Die in den Reaktor gegebenen Katalysator-
mengen wurden jeweils genau mit einer Waage bestimmt. Eine ungefähr fünffache
(in Volumen) Verdünnung des Katalysators mit Glaspartikeln der jeweils selben
Klassengröße (s. Tabelle 2.4) sorgte dafür, die Temperaturprofile flach zu halten.
Zur Trocknung und Erwärmung wurde die Katalysatorschüttung eine Stunde lang
mit einem Strom aus N2/O2 bei 200
◦C durchströmt.
2.2 Katalysatorbezeichnungen
Zur Durchführung katalytischer Reaktionen ist eine genaue Beschreibung des ka-
talytischen Feststoffes erforderlich. Der Katalysator wird nicht nur durch seine
chemischen Bestandteile, sondern auch durch seine physikalische Struktur charak-
terisiert, wie z.B. die Oberfläche, die Porosität und die Porengrößenverteilung.
Poren wurden je nach ihren Adsorptionseigenschaften und den zur Bestimmung
ihrer Größe verwendeten Meßtechniken in folgende drei Klassen eingeteilt:
• die Mikroporen von einem Durchmesser kleiner als 2 nm,
• die Mesoporen von einem Durchmesser zwischen 2 und 50 nm,
• die Makroporen von einem Durchmesser größer als 50 nm.
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2.2.1 Analyse der Sorptionsisothermen
Die Stickstoffsorptionsisothermen des TiO2-Katalysators wurden mit Sorptomatic
1900 von CE Instruments vom Institut für Technische Chemie der TU Dresden
ermittelt und sind in der Abbildung 2.3 dargestellt.
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Abbildung 2.3: Sorptionisothermen
von N2 unter 77 K im TiO2-Kataly-
sator
Im unteren Druckbereich stimmen
die Ad- und Desorptionskurven über-
ein. Mehrere Schichten von N2 wer-
den bei zunehmendem Druck adsor-
biert, bis Kondensation aufgrund ka-
pillarer Kräfte sogar in den Mesopo-
ren stattfindet. Die Regelmäßigkeit
des Kondensationsvorgangs hängt
von der Porengrößenverteilung ab.
Die Adsorptionsisotherme wird als
Sorption vom Typ 4 der Klassifizie-
rung von Brunauer et al. (s. Scacchi
et al. (1996)) charakterisiert. Außer-
dem ist für relative Drücke größer als
0,95 die teilweise Füllung der Makro-
poren durch den raschen Anstieg der
Adsorptionsisotherme zu erkennen.
Hysteresis Die Sorptionsisothermen von N2 stellen auf dem TiO2-Katalysator
eine Hysteresisschleife dar. Das heißt, daß in einem gewissen Druckbereich für eine
bestimmte Druckänderung die desorbierte N2-Menge der adsorbierten nicht ent-
spricht. Erklärungen solcher Phänomene beruhen auf geometrischen Gründen wie
z.B. der sogenannten Ink Bottle, der Meniskusstruktur oder dem Kontaktwinkel
des kondensierten Stickstoffs in den Poren. Seaton (1991) hat die Hysteresisschlei-
fe der Sorptionsisothermen als Perkolationsvorgang untersucht. Daraus konnte er
den Verzweigungsgrad des Katalysators bestimmen.
Fläche des Katalysators Brunauer, Emmett und Teller haben versucht, die
Isothermen des Typs 2 zu erklären, in denen mehrere Schichten adsorbiert werden
(s. Scacchi et al. (1996)). Das Modell liefert die folgende linearisierte Gleichung:
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[
P
q (P ∗ − P )
]
=
1
qmC
+
C − 1
qmC
[
P
P ∗
]
(2.2.0)
wobei C eine Konstante ist und qm der adsorbierten Menge bei der Bedeckung
einer einzelnen Schicht entspricht. Die Gleichung (2.2.1) ist im allgemeinen gültig
für 0, 05 6 P/P ∗ 6 0, 35, d.h. im Bereich ohne kapillare Kondensation, wobei P ∗
der Sattdampfdruck ist.
Darüberhinaus ergibt sich die Fläche (im Sinne des BET-Modells) als:
ABET = qmNAS (2.2.0)
Dabei stellt S die von einem N2-Molekül besetzte Fläche dar: S = 16, 2Å
2. Die
Ergebnisse der Linearisierung sind in der Tabelle 2.1 aufgelistet.
Tabelle 2.1: Ergebnisse der BET-Messungen für den TiO2-Katalysator
qm [mmol/g] 1, 301
C [–] 109, 1
ABET [m2/g] 127
Porenradienverteilung Die Porenradienverteilung wird aus den Sorptionsiso-
thermen bzw. aus Quecksilberporosimetrie-Messungen gewonnen. Die Analyse der
Sorptionsisothermen beginnt mit dem Desorptionsast. Die Methode beruht auf der
Kelvin’schen Gleichung:
ln
(
P ∗
P
)
=
2γV
rkRT
(2.2.0)
Darin ist V das molare Volumen des flüssigen Stickstoffes, γ entspricht der Ober-
flächenspannung, und rk ist der Kelvin’sche Porenradius, d.h. der entsprechende
Kapillarradius, in dem die Kondensation stattfindet. In reellen Poren muß jedoch
die Adsorptionsschichtdicke t berücksichtigt werden. Im Idealfall kann der t-Wert
von der BET-Gleichung im niedrigen Druckbereich subtrahiert werden. Diese t-
Kurve besitzt ein quasi universelles Kennzeichen insofern, als es möglich ist, ihre
Werte mittels Korrelationen zu schätzen (s. De Boer et al. (1965)).1 Für die wei-
tere Arbeit wird die Gleichung von Harkins-Jura zur Schätzung der Schichtdicke
t (in Å) verwendet,
1Eine bessere Technik liegt darin, Isothermen eines vergleichbaren nicht-porösen Feststoffes
zu ermitteln und daraus auf die Entwicklung der statistischen Anzahl der Adsorptionsschichten
mit dem Druck zu schließen.
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t =




13, 99
0, 034 − log
(
P
P ∗
)




1
2
(2.2.0)
Um die Porengrößenverteilung zu bestimmen, wird eine Annahme über die
Struktur der Poren benötigt. Barrett et al. (1951) haben zylindrische Poren be-
trachtet, wohingegen Lippens et al. (1964) eine Schlitzstruktur angenommen ha-
ben. Im Fall einer Schlitzstruktur ist der Radius der Poren direkt mit dem Kel-
vin’schen Radius verknüpft durch:
d = rk + 2t (2.2.0)
Beide Methoden sind zur Bestimmung der Porenradienverteilung angewendet
worden. Die Ergebnisse sind in der Abbildung 2.4 dargestellt. Sie unterscheiden
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Abbildung 2.4: Experimentelle und angepaßte Porengrößenverteilung des TiO2-
Katalysators. (a) Zylindrische Poren (b) Poren mit Schlitzstruktur
sich grundsätzlich voneinander dadurch, daß die Verteilung bei den zylindrischen
Poren monomodal ist und bimodal für die Schlitzstruktur. Die Verteilung liegt im
Gültigkeitsbereich der N2-Sorption (von 10Å bis zu 500Å). Dadurch wird deutlich,
daß der Katalysator mesoporös ist. Die Darstellung der statistischen Adsorptions-
schichtdicke mit dem adsorbierten Volumen deutet darauf hin, daß der Katalysator
keinerlei Mikroporen beinhaltet. Die jeweiligen Porengrößenverteilungen sind mit
einer logarithmischen Normalverteilung angepaßt worden:
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∑
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(2.2.0)
Die Schätzung der entsprechenden Parameter ist in der Tabelle 2.2 angegeben.
Tabelle 2.2: Anpassungsparameter der experimentellen Porengrößenverteilung der
Mikroporen aus den Stickstoffsorptionsisothermen
Zylindrische Poren
V1 [ml/g] 0,0816
µ1 [Å] 32,6
σ1 [–] 0,166
Poren mit Schlitzstruktur
V1 [ml/g] 0, 0024 V2 [ml/g] 0, 0663
µ1 [Å] 13 µ2 [Å] 38, 5
σ1 [–] 0, 084 σ2 [–] 0, 142
2.2.2 Quecksilberporosimetrie
Die Quecksilberporosimetrie wird zur Charakterisierung poröser Medien vor al-
lem im meso- und makroporösen Bereich verwendet. Das Meßprinzip nutzt die
Tatsache, daß Quecksilber die meisten Feststoffe nicht benetzt. Die Quecksilber-
porosimetrie beginnt im Vakuum. Dann wird der Druck erhöht, und infolgedessen
dringt das Quecksilber in kleine Öffnungen und Spalten ein. Erst wenn das Queck-
silber mit höherem Druck in die Poren gepreßt wird, dringt es tiefer ein. Man
erhält die sogenannte Kapillardruckkurve, d.h. das eingedrungene Quecksilbervo-
lumen in Abhängigkeit vom Druck. Daraus wird die Makroporengröße ermittelt.
Außerdem kann bei der Quecksilberporosimetrie ein Hysteresiseffekt beobachtet
werden, wenn nach dem Eindringen des Quecksilbers der Druck wieder verringert
wird. Die Porosität ist mit dem Micromeritics-Quecksilberporosimeter des Instituts
SPIN der Ecole des Mines de St-Etienne gemessen worden.
2.2.3 Porosität
Aus der Quecksilberporosimetrie und der Stickstoffadsorption werden die jeweili-
gen in den Katalysator eingedrungenen Mengen gemessen. Dadurch ist es möglich,
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auf die Meso- und Makroporosität zu schließen. Die Porosität ergibt sich aus der
Gleichung:
ε =
Vp
Vp + 1/ρKat
(2.2.0)
wobei Vp das eingedrungene Fluidvolumen pro Katalysatormasse und ρKat die
Dichte des Feststoffes sind. Die Analyse der Porenstruktur des Katalysators wird
in der Tabelle 2.3 zusammengefaßt. In der folgenden Arbeit werden die Mesoporen
als Mikroporen bezeichnet, und somit als sehr kleine Poren im Vergleich zu den
Makroporen dargestellt.
Tabelle 2.3: Porosität des TiO2-Anatase-Katalysators
Porosität Wert Mittlerer Radius
εµ 0, 23 rµ = 32, 6Å
εM 0, 18 rM=700 Å
ε 0, 41
Die Abbildung 2.5 zeigt eine Auf-
nahme der porösen Struktur der
TiO2-Anatase mit dem Elektro-
nenmikroskop Zeiss Gemini 982
des Lehrstuhls für Mechanische
Verfahrenstechnik der TU Dres-
den. Die makroporöse Struktur
ist dabei gut zu erkennen. Ih-
re Größenordnung liegt im selben
Bereich wie die aus der Quecksil-
berporosimetrie bestimmte.
Abbildung 2.5: Aufnahme von TiO2 mit
dem Elektronenmikroskop
2.2.4 Verzweigungsgrad
Der Verzweigungsgrad als eine weitere Katalysatoreigenschaft beschreibt die An-
ordnung der Poren zueinander. Der Verzweigungsgrad ist die mittlere Anzahl der
Poren, die an jedem Knoten miteinander verbunden sind. Er hat folglich einen
Effekt auf die Transportphänomene im Katalysator. Seaton (1991) und Liu et al.
(1992) haben eine Methode zur Ermittlung des Verzweigungsgrads vorgeschlagen,
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die auf der Anwendung der Perkolationstheorie auf die experimentellen Sorptions-
isothermen beruht. Die experimentellen Ergebnisse müssen dann mit einer quasi-
universellen Funktion angepaßt werden, die jedoch von der betrachteten Dimen-
sionalität abhängt (s. Abbildung 2.6).
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Abbildung 2.6: Ermittlung der quasi–universellen Funktion mit Hilfe eines qua-
dratischen Netzwerks: d = 2, β = 5/36 und ν = 4/3
Die Anwendung der Methode von Seaton (1991) war aufgrund der Abwesenheit
einer eindeutigen Sättigung der Mesoporen schwer (s. Abbildungen 2.3 und 2.4),
dennoch konnte der Verzweigungsgrad dreidimensional auf einen Wert zwischen 3
und 4 geschätzt werden.
Methoden zur Bestimmung des Verzweigungsgrads der Makroporen aus der Queck-
silberporosimetrie existieren ebenfalls, jedoch wurden sie in der vorliegenden Ar-
beit nicht angewendet, da die Abhängigkeit zwischen dem Druck und der einge-
drungenen Menge nicht gegeben war.
2.2.5 Partikelgröße
Zur Vorbereitung der experimentellen Arbeit wurden Katalysatorextrudate zerklei-
nert. Die Partikeln wurden gesiebt, und die daraus resultierenden Größenklassen
sind in der Tabelle 2.4 dargestellt. Eine Stickstoffanalyse der jeweiligen Siebklassen
Tabelle 2.4: Sortierung des zerkleinerten TiO2-Katalysators nach der Siebgröße
Klasse I II III IV V VI
Größe [µm] 100-125 125-200 200-250 250-315 400-630 630-710
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ergab, daß die Zerkleinerung der Extrudate nicht zu einer Änderung der Poren-
größenverteilung im Mesoporenbereich führte.
2.3 Oxidation von H2S
Zur Quantifizierung einer eventuellen Deaktivierung des Katalysators durch die
Anwesenheit organischer Komponenten wurde zunächst die katalytische Aktivität
des frischen Katalysators bezüglich der katalytischen Oxidation des Schwefelwas-
serstoffs gemessen. Ziel war, kinetische Größen wie die Aktivierungsenergie und
Reaktionsordnungen zu ermitteln und damit die Reaktionskinetik zu beschreiben.
2.3.1 Vorversuche
Die katalytische Aktivität des Reaktors (Glaswand, Thermoelemente, Glasparti-
keln, . . . ) wurde für Gasgemische aus H2S und O2 ermittelt. Bis zu 300
◦C wurden
weder ein detektierbarer Umsatz noch eine Temperaturerhöhung der Bettschüttung
gemessen, woraus auf ein inertes Verhalten der Reaktionsanlage geschlossen wurde.
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Abbildung 2.7: Zeitlicher Verlauf der Aktivität
des TiO2-Katalysators für zwei unterschiedliche
Temperaturen. x0H2S = 3%, x
0
O2
= 1, 5%, P=1
bar. GHSV=6000 h−1.
Bei Durchströmung der TiO2-
Partikeln im Reaktor mit ei-
nem H2S/O2/N2-Gasgemisch
war eine sofortige Tempera-
turerhöhung zu beobachten.
Dies deutet auf eine starke
Exothermie der Reaktion hin.
Nach Stabilisierung der Tem-
peratur wurde die Zusammen-
setzung des Gases am Aus-
tritt gemessen. Die Abbildung
2.7 zeigt die katalytische Akti-
vität über die Zeit für zwei un-
terschiedliche Temperaturen.
Sowohl der Umsatz als auch die Ausbeute sind über die Zeit stabil. H2S wird
in S und SO2 umgesetzt. Bemerkenswert ist die leichte Abnahme der Ausbeu-
te sowie des Umsatzes mit steigender Temperatur. Diese ist vermutlich auf das
Claus-Gleichgewicht zurückzuführen. Diese Ergebnisse sind qualitativ und quan-
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titativ analog zu den von Alkhazov et al. (1991) ermittelten, die den gleichen
kommerziellen TiO2-Katalysator getestet haben.
Isothermie Im verwendeten Rohrreaktor war die Isothermie nur unter den fol-
genden Beschränkungen gewährleistet:
• kleine katalytische Schüttung,
• Verdünnung mit inerten Glaspartikeln,
• Katalysatormenge 6 0, 5g,
• gedämmte Reaktion durch niedrige Konzentrationen oder schwach exotherme
sowie langsame Reaktionen; niedriger Umsatz.
Externe Diffusionshemmung Durch Änderung der Katalysatormasse m und
des Volumenstroms Q mit konstantem Verhältnis m/Q wurde auf die Anwesenheit
einer eventuellen Diffusionshemmung in der externen Grenzschicht um die Kata-
lysatorpartikeln geprüft. Experimentelle Ergebnisse sind in der Tabelle 2.5 zusam-
mengefaßt. Eine Änderung des Verhältnisses im verwendeten Volumenstrombereich
– Q > 25 ln/s – ließ den Umsatz quasi unverändert, d.h. die verzeichneten minima-
len Unterschiede zwischen den Umsätzen sind möglicherweise auf einen Meßfehler
zurückzuführen.
Tabelle 2.5: Untersuchung der Diffusionshemmung in der äußeren Grenzschicht
durch Änderung des Volumenstroms bei konstanter Kontaktzeit für verschiedene
Temperaturen. Partikeln der Klasse I.
T [◦C] Q[ln/h] tK [g·s/l] x0H2S in % xH2S in %
250 52 15 1,65 0,76
250 70 16 1,65 0,77
275 30 37 3 0,42
275 50 37 3 0,45
Innere Diffusionshemmung Die Untersuchung des Einflusses der Partikel-
größe liefert wertvolle Informationen über Diffusionsvorgänge im Innern der Parti-
keln. Ist der Stoffübergangswiderstand in der äußeren Grenzschicht vernachlässig-
bar, kann der Diffusionsweg in den Partikeln durch Zerkleinerung gemindert wer-
den. Es wurden Versuche für unterschiedliche Partikelgrößen durchgeführt, deren
entsprechende Ergebnisse in der Tabelle 2.6 präsentiert sind. Ersichtlich ist eine
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Abnahme des Umsatzes bei Zunahme der Partikelgröße. In der Regel nimmt die
Diffusionshemmung mit der Temperatur zu. Bei 275◦C waren für die kleinsten Par-
tikeln Diffusionshemmungen nicht unbedingt auszuschließen. Da es jedoch experi-
mentell nicht realisierbar war, mit Partikeln kleiner als 90µm zu arbeiten, wurde
die Klasse I der Partikelgröße für die Versuche ausgewählt.
Tabelle 2.6: Untersuchung der inneren Diffusionshemmung durch Änderung der
zur H2S-Oxidation eingesetzten Partikelgröße
T [◦C] tK [g·s/l] x0H2S xH2S
KI KIV KV KVI
250 29 1,65 % 0,54 % 0,54 % 0,6 % 0,8 %
275 25 3 % 0,59 % 0,65% 0,78% -
Eine Schätzung der effektiven Diffusionskoeffizienten war nicht möglich ohne
zusätzliche Experimente wie z.B. in einem Einzelpellet-Reaktor. Außerdem war
eine Verfälschung der gemessenen Umsätze bei den größeren Partikeln aufgrund
der eventuellen Temperaturprofile nicht ausgeschlossen.
Produktion von SO2
Bei der Durchführung der katalyti-
schen Oxidation von H2S auf TiO2-
Anatase wird SO2 produziert. Der
Anteil an SO2 nimmt allmählich mit
der Kontaktzeit, mit der Tempera-
tur und mit der O2- Konzentration
zu. Die Abbildung 2.8 zeigt die zeitli-
che Konzentrationszunahme von SO2
bei T=250◦C. Aufgrund der Verläufe
der Oxidation von H2S einerseits und
der Bildung von SO2 andererseits
kann man behaupten, daß SO2 aus
S stammt und nicht aus H2S re-
sultiert. Trotz der Beeinträchtigung
der Konzentrationenbilanz um den
Sauerstoff wurde die Weiteroxidati-
on von Schwefel wegen der zu gerin-
gen Anzahl experimenteller Ergeb-
nisse vernachlässigt.
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Abbildung 2.8: Umwandlung von
H2S in S mit der Kontaktzeit tK .
Weiteroxidation von S zu SO2 für
T=250◦C
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2.3.2 Ermittlung kinetischer Größen
Zur Untersuchung der katalytischen Oxidation des Schwefelwasserstoffs zu Schwefel
wurden sowohl die H2S- und O2-Konzentrationen als auch die Katalysatormasse,
der Gasvolumenstrom sowie die Temperatur variiert. Die Eintrittsmolanteile von
H2S und O2 lagen zwischen 1 und 3% und entsprachen von daher dem in der Auf-
gabenstellung vorgegebenen Konzentrationenbereich.
Aufgrund der niedrigen Anzahl Experimente konnte eine Ermittlung des kine-
tischen Mechanismus nicht erfolgen. Daher wurde die Oxidationskinetik mit einem
Potenzansatz beschrieben:
R = kcmH2Sc
n
O2
(2.3.0)
Da die Reaktantenkonzentrationen niedrig waren, wurden die Änderungen des
Volumenstroms während der Reaktion vernachlässigt. Es wurde eine Pfropfen-
strömung im Rohrreaktor angenommen. Die Bilanz um ein infinitesimales Volumen
wird über den gesamten Reaktor integriert:
∫ c
c0
H2S
dc
cm
(
c0O2 −
(
c0H2S − c
)
/2
)n = −k
∫ m
0
dm
Q0
= −ktK (2.3.0)
wobei tK = m/Q0 die Kontaktzeit ist.
Bei der Anpassung der experimentellen Verläufe wurden die partiellen Ordnungen
m und n und die kinetische Konstante k ermittelt. Die Abbildung 2.9(a) zeigt die
Anpassung des experimentellen Verlaufs bei 275◦C unter stöchiometrischen Bedin-
gungen. Da der Meßfehler größer auf die Schwefelwasserstoffkonzentration c als auf
die Kontaktzeit tK war, erschien die Anpassung auf c sinnvoller. Ebenso dargestellt
ist der Verlauf der Reaktionsgeschwindigkeit R.
Es wurden partielle Ordnungen von ca. m = 1 und n = 0, 5 geschätzt. Die
Wirkung der Sauerstoffkonzentration auf den Schwefelwasserstoffsumsatz ist in
der Abbildung 2.9(b) dargestellt. Die Reaktionsgeschwindigkeit nimmt mit der
O2-Konzentration zu.
Für T=220◦C, T=250◦C und T=275◦C standen insgesamt 60 experimentelle
Punkte zur Verfügung. Es wurde eine Aktivierungsenergie von etwa EA=34 kJ/mol
ermittelt. Die Abbildung 2.10(a) zeigt die Gegenüberstellung der experimentellen
und der angepaßten Daten. Die Regression ist zufriedenstellend (R2 ≈ 0, 95). Je-
doch ist die Unsicherheit bezüglich der Aktivierungsenergie sehr groß. Aus die-
sem Grund wurde eine alternative Schätzung der Aktivierungsenergie unter quasi-
differentiellen Bedingungen, d.h. bei niedrigem Umsatz, durchgeführt. Dabei wurde
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Abbildung 2.9: Ermittlung der Reaktionsordnungen der H2S-Oxidation. Umsatz
des H2S im Zusammenhang mit der Kontaktzeit tK (a) Beispiel der Optimierung
und Darstellung der Oxidationsgeschwindigkeit (b) Experimenteller Einfluß der
O2-Konzentration und Übereinstimmung der Anpassung
die Anfangsgeschwindigkeit wie folgt berechnet:
R
0 =
c0H2S − cH2S
tK
(2.3.0)
Die ermittelten Anfangsreaktionsgeschwindigkeiten sind in der Tabelle 2.7 einge-
tragen. Da die Reaktantenkonzentrationen an O2 und H2S versuchsbedingt gleich
hoch waren und der Umsatz gering war, wird ln R0 gegen 1/T abgetragen. Der
Zusammenhang ist quasi-linear, wie die Abbildung 2.10(b) veranschaulicht. Der
Anstieg der Gerade ist proportional zu der Aktivierungsenergie und liefert: EA =
60 ± 12 kJ/mol. Trotz der erheblichen Unsicherheit liegt die ermittelte Aktivie-
rungsenergie in der in der Literatur vorgestellten Spanne (s. Tabelle 1.1). Dieser
Wert kann außerdem auf die Abwesenheit jeglicher Diffusionshemmung hindeuten.
Dieses Ergebnis ist aufgrund der Schwierigkeit der Bestimmung der Anfangsre-
aktionsgeschwindigkeit mit einem Fehler behaftet, der aus den folgenden Gründen
resultiert:
• zu wenige Meßdaten,
• hohe Reaktionsgeschwindigkeit: der Umsatz steigt sehr schnell auf über 10%,
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Tabelle 2.7: Ermittlung der Anfangsgeschwindigkeit der direkten Oxidation zur
Bestimmung der Aktivierungsenergie
c0H2S [mol/L] Umsatz [%] T [
◦C] R0 [mol/g/s]
1, 25 · 10−3 4 200 9, 8 · 10−6
1, 25 · 10−3 7 220 1, 1 · 10−5
1, 25 · 10−3 12 250 2, 7 · 10−5
1, 25 · 10−3 30 250 3, 1 · 10−5
1, 25 · 10−3 17 275 7, 5 · 10−5
• der Reaktor eignet sich nicht sehr gut, um mit Katalysatormassen im mg-
Bereich zu arbeiten, wodurch eine gleichmäßige Verteilung der Katalysator-
masse in der Schüttung bei der Verdünnung mit Glaspartikeln erschwert
wird,
• Meßfehler des Chromatographen von ca. 5–10%.
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Abbildung 2.10: Ermittlung kinetischer Größen der Oxidation von H2S (a) Parity-
Plot der Anpassung des Potenzansatzes an die experimentellen Werte (b) Ermitt-
lung der Aktivierungsenergie unter quasi-differentiellen Bedingungen.
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2.3.3 Deaktivierung durch Hexan
Die direkte Oxidation von H2S ist in Anwesenheit von Kohlenwasserstoffen durch-
geführt worden. Aufgrund seiner chemischen Struktur, seiner Reaktivität und der
Länge der Kohlenstoffkette kann n-Hexan als repräsentativ für das in der Tabelle
1 zusammengesetzte Gas betrachtet werden. Daher ist die N2-Gasflasche in der
Abbildung 2.1 durch eine Mischung aus n-Hexan und Stickstoff (Reinheitsgrad 5.0
vom Hersteller Messer-Griesheim) ersetzt worden. Das Vorbereitungsprotokoll ist
dabei unverändert geblieben. Geprüft wurde, daß der Reaktor, die Thermoelemen-
te und die Glaspartikeln keine katalytische Aktivität in Gegenwart vom Hexan und
vom Sauerstoff aufwiesen.
Nach der Durchspülungsphase des Festbettes mit dem N2/O2-Strom wurde
die Oxidationsreaktion ohne Kohlenwasserstoffquelle bis zum Erreichen der stati-
onären Bedingungen durchgeführt. Dann wurde der Kohlenstoffmengenstrom ein-
geschaltet, wobei der gesamte Volumenstrom, die Reaktionstemperatur und die
Reaktantenkonzentrationen an H2S und O2 konstant gehalten wurden. Der am
Austritt gemessene H2S-Umsatz nahm allmählich über die Zeit ab. Am Ende des
Versuchs war der Katalysator schwarz, was darauf hindeutete, daß sich eine Ruß-
schicht auf der Oberfläche gebildet hatte, die den Katalysator deaktivierte.
Abbildung 2.11: Rußbildung auf
dem TiO2-Anatase Katalysator
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Abbildung 2.12: Deaktivierung der Oxida-
tionsreaktionen in Anwesenheit von Hexan.
Trennung der Reaktionen H2S-Oxidation /
Verbrennung von Hexan
Experimentelle Versuche 53
Die Abbildung 2.11 zeigt die Verfärbung des Katalysators im Rohrreaktor
durch die Anwesenheit von Hexan während der direkten Oxidation von Schwe-
felwasserstoff zu Schwefel. Außerdem wurde auf der Katalysatoroberfläche ein fei-
ner brauner Staub erzeugt, der leicht zu den Glaspartikeln abtransportiert wurde.
Entlang des Reaktors konnte kein Rußprofil beobachtet werden.
In einem zweiten Versuch wurde ein frischer Katalysator mit denselben Hexan-
und Sauerstoffkonzentrationen über die gleiche Kontaktzeit und für den gleichen
Volumenstrom durchströmt. Nach einer gewissen Reaktionszeit wurde die Hex-
anzufuhr abgestellt und die Aktivität der katalytischen Schüttung bezüglich der
Oxidation von H2S gemessen. Die gemessenen Aktivitäten stimmten beinahe mit
denen der ersten Versuchsreihe überein, wie in der Abbildung 2.12 dargestellt.
Daraus ließ sich schließen, daß die Schwefeloxidationsreaktion einerseits und die
Rußbildungsreaktion andererseits auf TiO2-Anatase getrennt untersucht werden
können.
2.4 Verbrennung von n-Hexan
Da die Oxidationsreaktionen des Schwefelwasserstoffs und die Oxidation des He-
xans trennbar untersucht werden können, wird im folgenden Abschnitt die Reak-
tion des Systems Hexan/Sauerstoff auf dem Titandioxid detaillierter untersucht.
Ziel ist dabei, die deaktivierende Wirkung der Reaktion des Hexans mit der Tem-
peratur zu quantifizieren.
2.4.1 Versuche im Rohrreaktor
Zur Untersuchung der auf dem TiO2-Anatase Katalysator auftretenden Reaktion
zwischen Hexan und Sauerstoff wurden Versuche in dem im Abschnitt 2.3 verwen-
deten Rohrreaktor durchgeführt.
Ein Gemisch aus Hexan und Sauerstoff in Stickstoff wurde in den Reaktor
zugeführt. Die Hexankonzentration betrug 0,75%. Der Druck wurde als normal
angenommen. Sobald Sauerstoff im Gasgemisch vorhanden war, war eine Tem-
peraturerhöhung um einige Kelvin zu beobachten. Daraus wurden folgende zwei
Schlüsse gezogen:
• die ablaufende Reaktion ist exotherm,
• Hexan benötigt für die Reaktion Sauerstoff.
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Eine Analyse des Gases am Austritt des Reaktors mit dem Chromatographen
zeigte, daß lediglich CO2 produziert worden war. Es wurden keine weiteren Peaks
detektiert. Bei der Verbrennung des Hexans handelte es sich daher um eine kata-
lytische Verbrennung. Die Abbildung 2.13 zeigt die Änderung des Hexanumsatzes
in Anwesenheit von Sauerstoff über die Zeit im Zusammenhang mit der Kontakt-
zeit tK bei 300
◦C. Dabei betrug der Sauerstoffmolanteil 5%. Die Abnahme des
Hexanumsatzes über die Zeit zeigt, daß die katalytische Verbrennung des Hexans
von dem Hexan selber deaktiviert wurde.
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Abbildung 2.13: Umsatzabnahme des Hexans über die Zeit in Abhängigkeit von
der Kontaktzeit tK bei der Verbrennung des Hexans auf dem TiO2-Anatase im
Rohrreaktor. Selbstdeaktivierung der Reaktion bei T=300◦C x0C6H14=0,75% und
x0O2=5%.
Die Änderung der Kontaktzeit tK lieferte dennoch keine weiteren eindeutigen
Informationen über den Deaktivierungsprozeß. Da sich kein eindeutiges Rußprofil
entlang des Reaktors beobachten ließ, war eine Beschreibung der im Rohrreaktor
ablaufenden Reaktion weder mit einem parallelen noch mit einem Folgemechanis-
mus möglich.
2.4.2 Versuche in einer Thermowaage
Im Abschnitt 2.3.3 ist gezeigt worden, daß die Anwesenheit von Hexan im Gas-
strom für die Deaktivierung des Katalysators verantwortlich war. Ähnliche Ex-
perimente wurden in einer Thermowaage durchgeführt. Ziel der experimentellen
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Versuche war die quantitative Untersuchung der Rußbildung durch Spaltung von
Hexan auf dem TiO2-Katalysator bei Änderung der Einflußparameter wie der Tem-
peratur und der Konzentrationen von O2 und C6H14. Dabei wurde eine deutliche
zeitliche Verknüpfung zwischen der auf dem Träger abgelagerten Rußmenge und
der Aktivität des Katalysators erzielt.
Versuchsanlage
Die angewendete Untersuchungsmethode ist die von Froment (1997, 2001) vorge-
schlagene und im Abschnitt 1.4.3 vorgestellte. Zur Messung der Rußmenge, die sich
im Zeitablauf auf dem Katalysator ablagerte, wurde eine Thermowaage (Setaram)
verwendet.2 Die Temperatur des Reaktors wurde mittels eines Induktionsofens
eingestellt. Die Regelung der Gasströme erfolgte durch Durchflußregler (Brooks).
Der Hexanstrom wurde aus einer Durchströmung einer Hexanlösung mit einem
Stickstoffstrom erstellt. Die Temperatur der Hexanlösung wurde mit einem tem-
peraturregulierten Bad geregelt, so daß der Sattdampfdruck eingestellt wurde. Der
Rest des Gases bestand aus Sauerstoff für die Oxidation und aus Stickstoff als iner-
tem Trägergas. Der gesamte Gasvolumenstrom lag bei 20 l/h. Die Versuchsanlage
ist in Abbildung 2.14 dargestellt.
Die Anlage bestand aus zwei gleichen Pyrex-Rohren,3 in denen jeweils dieselbe
Strömung herrschte. Damit war der ausgeübte Druck der Strömung auf den je-
weiligen Arm der Waage gleich. An einem Arm hing ein mit frischem Katalysator
beladener Pyrex-Korb, an dem anderen ein mit Pyrex-Kugeln beladener Korb. In
jedem Versuch wurden jeweils 10 − 20 mg TiO2-Anatase-Katalysator der Klasse
I (100-125 µm) in einen Korb aus Pyrex gegeben. Der Katalysator wurde eine
Stunde lang unter 200◦C getrocknet, ohne zuvor verschwefelt worden zu sein. Die
Ein- und Austrittsgaskonzentrationen wurden mit dem Chromatographen mit FI-
Detektor bestimmt (s. Abschnitt 2.1). Alle Versuchsgase waren vom Hersteller Air
Liquide mit dem Reinheitsgrad 5.0. Der Reinheitsgrad des Hexans vom Aldrich
lag bei über 99 mol-%.
2Diese Versuchsreihe wurde in der Ecole Nationale Superieure des Mines de Saint-Etienne,
Centre SPIN in der Zeit vom 30.09. bis 11.10.2002 durchgeführt.
3Es ist in einem Versuch gewährleistet worden, daß Pyrex (Rohrreaktor, Korb, Halter, . . . )
keine katalytische Aktivität aufweist.
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Abbildung 2.14: Versuchsanlage zur Untersuchung der Rußbildung durch Verbren-
nung von Hexan auf TiO2-Anatase
Versuchsbedingungen
Zur Versuchsdurchführung wurden die drei Temperaturen 250◦C, 275◦C und 300◦C
ausgewählt, die dem üblichen Temperaturbereich der direkten katalytischen Oxida-
tion von H2S entsprechen. Die katalytische Verbrennung von Hexan wurde unter
drei Hexankonzentrationen (1,5%, 2,5% und 3,5%) und 5 Sauerstoffkonzentrati-
onen (von 1% bis zu 5%) untersucht.
2.4.3 Ergebnisse
Mit dem Gemisch Hexan/Sauerstoff kam eine katalytische Reaktion auf dem TiO2-
Anatase-Katalysator zustande, die zur Umsetzung des Hexans zu Kohlendioxid
führte, was die Erwähnung der katalytischen Verbrennung in dem Rohreaktor
bestätigt (s. Abschnitt 2.3.3). Der Umsatz war jedoch kaum meßbar. Mit dem
Chromatographen konnten keine anderen Komponentenspuren detektiert werden:
trotz der kleinen Konzentration ergab sich als einziges Produkt CO2. Eine Ge-
wichtszunahme war nur beim Gemisch Hexan/Sauerstoff zu messen. Wurde die
Sauerstoffkonzentration im Gasstrom gleich Null gesetzt, wurde die Verkokung
des Katalysators unverzüglich unterbrochen. Dies deutet darauf hin, daß Ruß nur
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durch die Verbrennung gebildet wurde und daß die katalytische Spaltung des He-
xans (cracking) auf der Katalysatoroberfläche lediglich in Anwesenheit des Sau-
erstoffs auftrat. Wurde am Ende eines Versuchs die Hexankonzentration auf Null
heruntergefahren und die von Sauerstoff unverändert belassen, waren weder eine
Ab- noch eine Zunahme der Probenmasse festzustellen. Dieses Ergebnis bedeutet,
daß der Ruß unter diesen Temperatur- und Konzentrationsbedingungen nicht ver-
brannte und daß das CO2 nicht von der Verbrennung des Rußes stammte, sondern
in Zusammenhang mit Hexan zu sehen ist. Außerdem wurde verifiziert, daß die
Gewichtszunahme durch Adsorption von Hexan und Sauerstoff auf dem Katalysa-
tor vernachlässigbar war: bei der Durchströmung des frischen Katalysators mit O2-
oder C6H14-Zufuhr konnte keine Gewichtsveränderung gemessen werden. Diese in
der Thermowaage erhaltenen Ergebnisse bestätigen diejenigen, die im Rohrreaktor
gewonnen wurden.
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Abbildung 2.15: Ermittlung des Rußgehalts CC über die Zeit mit der Thermowaage
bei der Verbrennung von C6H14 auf dem TiO2-Anatase-Katalysator; Normaldruck,
T=300◦C.
In der Abbildung 2.15 sind typische experimentelle Ergebnisse dargestellt. Die
Rußbildungsgeschwindigkeit konnte in einer ersten Phase sehr groß sein (0,15–0,20
g Ruß pro g Katalysator je Stunde) und nahm mit der Zeit ab. Dies deutet auf die
deaktivierende Wirkung des Rußes auf die Rußbildungsreaktion selbst hin. Ferner
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nahm die Rußbildungsgeschwindigkeit mit den Hexan- und Sauerstoffkonzentra-
tionen und mit der Temperatur zu. Unter denselben Konzentrationsbedingungen
und nach 2000 s Reaktionszeit war die auf dem Katalysator abgelagerte Menge
unter 300◦C mehr als doppelt so groß wie unter 250◦C.
In der Abbildung 2.15(a) ist ersichtlich, daß für kleine Reaktionszeiten die
Verdopplung der Hexankonzentration ungefähr eine Verdopplung des Rußgehalts
verursacht, d.h. hier eine Verdopplung der Rußkinetik. Dies läßt auf eine Reak-
tion erster Ordnung bezüglich des Hexans schließen. Die Sauerstoffkonzentration
wirkte ebenso auf die Rußbildungsgeschwindigkeit, ihre Rolle war aber komplexer.
Die Abbildung 2.15(b) zeigt, daß die Rußbildungsgeschwindigkeit bis zu einer ge-
wissen O2-Konzentration proportional zu dieser zunimmt; die Reaktionsordnung
bezüglich O2 ist kleiner 1. Dennoch ist für eine O2-Konzentration über 4% eine
Begrenzung dieser Geschwindigkeit ersichtlich, was auf ein Adsorptionsphänomen
hinweist.
2.5 Verbrennung in Körnern
Die katalytischen Reaktionen werden industriell üblicherweise in Katalysatorkör-
nern betrieben. Aufgrund ihrer Größe sind in diesen Diffusionshemmungen nicht
mehr ausgeschlossen.
Kommerzielle Körner der TiO2-Anatase wurden unzerkleinert axial, d.h. ih-
rer Länge nach parallel zur Strömung, in den zuvor beschriebenen Rohrreaktor
geschüttet. Der Durchmesser der Originalpellets betrug ca. 3 mm, und die Länge
ungefähr 8 mm. Außerdem wurden wie zuvor Glaspartikeln als inerte Schüttung
hinzugefügt, um die Strömung und die Wärmeströme zwischen den Katalysa-
torkörnern besser über den Reaktorquerschnitt zu verteilen. Zur Messung und
Regelung der Festbettemperaturen standen zwei Thermoelemente zur Verfügung.
In der ersten Phase erwärmte und trocknete eine Gasströmung aus N2 und O2
die gesamte Schüttung eine Stunde lang bei 250◦C. Dann wurde die Gasströmung
umgeschaltet, und zwar wurde der N2–Strom durch einen C6H14 in N2-Strom er-
setzt. Die Standardreaktionskonzentrationen waren 1% Hexan und 1,5% Sauerstoff
bei Normaldruck. Diese O2-Konzentration entspricht der stöchiometrischen Bedin-
gung zur Entschwefelung eines mit 3% H2S beladenen Gases. Damit lag Hexan
übermäßig vor, und sein Umsatz war kleiner als 10%. Das als einziges detektierte
Produkt war CO2 . Damit waren die Reaktionsbedingungen ähnlich wie im Ab-
schnitt 2.4.2 und der Reaktor konnte annähernd als differential betrachtet werden.
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Am Ende der Versuche wurde das Festbett nach dem Ausschalten der Sauerstoff-
und Hexanströme mit Stickstoff ausgespült. Die Pellets wurden geschnitten und
ihre Querschnitte betrachtet.
Für Temperaturen über 225◦C konnte eine Temperaturerhöhung des Festbet-
tes festgestellt werden. Jedoch erreichte die Schüttungstemperatur nach einigen
Minuten einen konstanten Wert. In Anbetracht der Versuchsdauer können die Ex-
perimente also als isotherm betrachtet werden.
Bemerkenswert sind die Rollen sowohl der Temperatur als auch der Zeit. Unter-
halb von 180◦C wurde keine Rußablagerung im Querschnitt der Pellets beobachtet.
Ab 200◦C bildete sich im Zentrum des Korns ein schwarzer Fleck, der sich im Ver-
lauf der Zeit nach außen ausbreitete, wie die Abbildung 2.16 veranschaulicht.
t=5 min t=15 min t=30 min
Abbildung 2.16: Rußprofile im Querschnitt der aus TiO2-Anatase bestehenden
Pellets. Ausbreitung der Rußablagerung über die Zeit bei T=225◦C. x0C6H14=0,75%,
x0O2=1,5%
t=5 min t=15 min t=30 min
Abbildung 2.17: Rußprofile in den TiO2-Pellets bei T=300
◦C über die Zeit.
x0C6H14=0,75%, x
0
O2
=1,5%
Über 250◦C bildete sich der Ruß bei gleichen Reaktionsbedingungen eher am
Rand des Katalysators und drang über die Zeit in die Pellets ein. Die Abbildung
2.17 zeigt die Entwicklung der Rußablagerung in den katalytischen Körnern über
die Zeit bei 300◦C.
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Murakami et al. (1968) haben ähnliche Profile bei der Dehydrierung des n-
Butylalkohols zwischen 400 und 480◦C beobachtet (s. auch Abschnitt 1.3). Sie
hatten solche Profile allerdings mit einem Folgemechanismus für unterschiedliche
Diffusionshemmungen erklärt.
Sind Diffusionsprobleme in den vorliegenden Versuchen vorhanden, liegen sie
auf der Seite des O2, da Hexan deutlich im Überschuß ist. Also müssen die Hexan-
konzentrationsgradienten im Katalysatorkorn relativ klein sein. Ist der Mechanis-
mus sequentiell, dann wird die Produktkonzentration durch O2 bedingt und muß
klein sein.
Es erscheint plausibel, daß ein Zusammenhang besteht zwischen den unterschied-
lichen Brauntönen des Rußes im Katalysator mit der Rußkonzentration und seiner
Struktur. Die zweifarbige Korona, die sich im Laufe der Versuche bei 300◦C ent-
wickelte, läßt sich jedoch nicht leicht durch das Modell von Murakami erklären;
der Ruß bildete sich am Rand, was auf Diffusionshemmungen (schnelle Reakti-
on) hindeutet. Ab 15 Minuten blieb der äußerste Rand der Korona unverändert
braun, wohingegen sich die Reaktionsfront mit sehr schwarzem Ruß ins Zentrum
bewegte. Dies würde bedeuten, daß die Rußreaktion durch eine lokale Konzentrati-
onserhöhung beschleunigt würde, was mit dem Folgemechanisums kohärent wäre.
Daß der Rand jedoch so lange eine ähnliche Farbe behielt, deutet darauf hin, daß
die Reaktantenkonzentrationen, die zum Ruß führen, sehr gering waren. Jedoch
wurden experimentell mit dem FI-Detektor des Chromatographen keine Spuren
organischer Komponenten nachweisen.
Die experimentelle Rußbildung im Katalysator begründeten Murakami et al.
(1968) mit den Modellierungsergebnissen von Masamune und Smith (1966). Ob-
wohl sich dieses Profil tendenziell mit einem Folgemechanismus erklären läßt, kann
dieser im betrachteten Fall die deutliche Trennung der beiden Zonen (aktiv – in-
aktiv) sowohl bei 225◦C als auch bei 300◦C jedoch nicht vollständig beschreiben.
Zur Untersuchung der Rolle der Diffusion bei der Rußablagerung über den
Querschnitt der Pellets sind Versuche bei T=250◦C durchgeführt worden. Dabei
wurde der Sauerstoffmolanteil von 1,5 bis 5% variiert. Nach einer Reaktionszeit von
15 min wurden Rußprofile in dem TiO2-Anatase beobachtet. Der Ruß bildete sich
zuerst am Rand. Eine Erhöhung der O2-Konzentration bedeutet eine Verminde-
rung der Diffusionshemmung (s. Abbildungen 2.19(a) und 2.19(b)). Jedoch konnte
keine Änderung der Struktur der Rußablagerung festgestellt werden. Aus der Zu-
nahme bedeckter Fläche kann auf eine Beschleunigung der Rußbildung geschlossen
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werden.
Da die Verbrennung des Hexans eine sehr stark exotherme Reaktion von ca.
4000 kJ/mol ist, da die Aktivierungsenergie der Verbrennung und der Rußbildung
in der Regel hoch sind (s. Abschnitte 1.2.1 und 1.2.2) und da keine Spuren von orga-
nischen Produkten detektiert wurden, stellt sich die Frage, ob solche Rußprofile aus
der Anwesenheit von Temperaturprofilen in den katalytischen Körnern resultieren
können. Die Rußprofile unterhalb von 225◦C lassen sich durch höhere Temperatu-
ren im Kern der Körner aufgrund der exothermen Verbrennung erklären. Ist die
Aktivierungsenergie der Rußbildung hoch, wird eine höhere Temperatur benötigt,
damit die Reaktion stattfinden kann; der Ruß bildet sich im Zentrum. Für höhe-
re Temperaturen wird die Verbrennungskinetik aufgrund der Aktivierungsenergie
schneller und findet in einer schmalen Schicht am Rand des Korns statt, was wie-
derum für eine Temperaturerhöhung in dieser Schicht sorgt. Parallel dazu wird
ebenso die Rußbildungsreaktion aktiviert. Bemerkenswert ist, daß die zweifarbige
Zone sich auch mit dem Temperaturprofil erklären läßt.
Zur Untersuchung der eventuellen Rolle der Temperatur wurden Experimente
in Anwesenheit kleiner H2S-Konzentrationen durchgeführt. Es ergab sich, daß die
Rußprofile, die zuvor in Abwesenheit von H2S im Zentrum erhalten worden waren,
sich in Anwesenheit von H2S am Rand des Korns bildeten. Die Ergebnisse bei
T=225◦C werden in der Abbildung 2.18 aufgezeigt.
Dieses Ergebnis läßt sich ebenso mit dem
Temperaturprofil im Korn erklären. Die
Oxidationsreaktion von H2S ist exotherm
(∆RH(200
◦C)=-205 kJ/mol, s. Anhang
A) und sehr schnell, wie im Abschnitt
2.3 gezeigt wurde. Darüberhinaus können
H2S- und Temperaturprofile in einer klei-
nen Schicht am Rand des Pellets auftre-
ten. Die Temperaturerhöhung aktiviert
die Rußbildungsreaktion und sorgt so für
eine schwarze Schicht am Rand, wie expe-
rimentell beobachtet. Aufgrund der nied-
rigen H2S-Konzentration kann eine Diffu-
sionshemmung wegen O2-Mangels ausge-
schlossen werden.
Abbildung 2.18: Rußprofile in
Anwesenheit von H2S: T=225
◦C,
x0H2S = 0, 4%, x
0
C6H14
= 0, 75%,
x0O2 = 1, 5%
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Die Abbildung 2.19 faßt den Effekt der Anwesenheit des H2S auf die Rußabla-
gerung bei 225◦C nach 15-minütiger Reaktion zusammen. Es ist ersichtlich in den
Abbildungen 2.19(c) und 2.19(d), daß eine Erhöhung der H2S-Konzentration bei
3% Sauerstoff für eine Zunahme der Rußablagerung sorgte. Jedoch beschränkte
sich die Rußschicht lokal auf den Rand. Diese Randablagerung wurde nicht durch
eine O2-Abnahme verusacht, die eine Diffusionshemmung verursachen würde, denn
es wurde gezeigt, daß sich der Ruß ohne H2S für niedrige O2-Konzentrationen so-
gar im Zentrum ablagerte (s. Abbildungen 2.19(a) und 2.19(b) sowie 2.16). Eine
Erhöhung der Sauerstoffkonzentration in Anwesenheit von H2S änderte die Ergeb-
nisse nicht. Demnach war die Oxidationsreaktion von H2S tatsächlich ursächlich
für die Rußablagerung am Rand.
(a) x0
O2
= 3% (b) x0
O2
= 5% (c) x0
H2S
= 1% (d) x0
H2S
= 1, 5%
Abbildung 2.19: Rußbildung aus der Verbrennung von Hexan auf TiO2-Anatase.
T=225◦C. x0C6H14 = 1% t=15 min (a)-(b) Einfluß der O2-Konzentration x
0
H2S
= 0%
(c)-(d) Einfluß der H2S-Konzentration x
0
O2
= 3%
Bei einer Temperatur von 180◦C war eine langsame Rußbildung in Anwesen-
heit von H2S im Zentrum des Katalysators festzustellen, wohingegen ohne H2S kein
Ruß zu erkennen war. Dies kann auf eine Temperaturerhöhung im Korn durch die
Oxidationsreaktion zurückgeführt werden, die die Rußbildungsreaktion beschleu-
nigt.
Abschließend wird daran erinnert, daß in der zuvor durchgeführten empirischen
Analyse vorausgesetzt wurde, daß die Farbe des Katalysators in Zusammenhang
mit der Rußkonzentration stünde.
2.6 Zusammenfassung
Für die experimentellen Versuche wurde ein mit H2S und Kohlenstoffketten be-
ladenen Gas mit einem Gasgemisch aus n-Hexan und Schwefelwasserstoff nach-
gebildet. Dieses Kapitel hat gezeigt, daß 3 Mol.-% H2S in Anwesenheit von n-
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Hexan auf einem kommerziellen TiO2-Anatase-Katalysator zu S oxidiert werden
kann. Jedoch unterlag der Katalysator einer schnellen Deaktivierung wegen einer
Rußschicht, die sich allmählich auf der Oberfläche bildete. Die Untersuchung der
Rußbildung zeigte, daß es sich um eine katalytische Verbrennung handelte. Die
Rußbildungsgeschwindigkeit hing von den Konzentrationen an O2 und H2S sowie
von der Temperatur ab. Nach Abschluß der Versuche konnte keine eindeutige Aus-
sage über den Mechanismus der Rußreaktion getroffen werden. Diese würde eine
genauere Kinetikuntersuchung mit einer präzisen Produktanalyse wie z.B. einem
Massenspektrometer erfordern.
Die Durchführung der n-Hexan-Verbrennung in den kommerziellen TiO2-Ka-
talysatorkörnern zeigte, daß sich Rußprofile entwickelten, deren Verläufe stark von
der Schüttungstemperatur abhingen. Solche Profile können u.a. durchaus mit dem
Vorhandensein von Temperaturprofilen im Katalysator aufgrund der starken Exo-
thermie der Verbrennung erklärt werden. Wichtig ist aber, daß eine parallel zur
Rußbildungsreaktion ablaufende exotherme Reaktion wie die Oxidation des Schwe-
felwasserstoffs zu Schwefel in der Lage ist, die Rußprofile bei vergleichbaren Reak-
tionsbedingungen – abgesehen von der Anwesenheit von H2S – zu ändern. Diese
Wirkung läßt sich ebenso auf die Temperaturprofile zurückführen. Dies bedeutet
also, daß die Kenntnisse der Kinetik der ablaufenden Reaktionen nicht die einzi-
ge Voraussetzung zur Beschreibung und Modellierung des reaktiven Systems sind,
sondern daß der Wärmetransport durch den Katalysator möglicherweise von Be-
deutung ist. Abschließend ist festzuhalten, daß die Rußbildung durch die Exother-
mie der Schwefelwasserstoffoxidation bei niedriger Temperatur ermöglicht wird,
wenn auch sehr langsam.
In den nachfolgenden Kapiteln werden Modelle zur Auswertung der Experi-
mente entwickelt.
Kapitel 3
Modellierung der Deaktivierung
Durch die Anwesenheit von Kohlenwasserstoffen, u.a. Hexan, unterliegt der TiO2-
Anatase-Katalysator einer Deaktivierung, die sowohl die Verbrennung des Hexans
als auch die Oxidation des Schwefelwasserstoffs beeinträchtigt. Der Aktivitätsver-
lust über die Zeit verursacht eine Änderung des Umsatzes und auch der freien
gebildeten Wärme, wenn die durchgeführten Reaktionen exotherm sind. Um eine
Aussage über das Prozeßverhalten treffen zu können, müssen also die Exothermie
sowie die Deaktivierung quantifiziert werden. Zur Untersuchung der Deaktivie-
rung durch Rußbildung mit eventueller Strukturänderung stehen zwei Methoden
zur Verfügung, deren Vorteile unterschiedlich sind: die stochastische Annäherung
(s. Abschnitt 1.4.3) und die Verwendung von Netzwerken (s. Abschnitt 1.4.4). Die
stochastische Annäherung stellt ein leistungsfähiges Werkzeug dar, um die Ge-
schwindigkeit des Deaktivierungsprozesses zu ermitteln, und ist im wesentlichen
eine kinetische Untersuchung, die den Rußgehalt mit der chemischen Aktivität
des Katalysators über die Zeit verbindet. Aus diesem Grund ist sie besonders un-
ter isothermen und diffusionshemmungsfreien Bedingungen geeignet. Treten zeit-
gleich mit der chemischen Deaktivierung Änderungen in der Porenstruktur auf,
beschränkt sich ihre Anwendung auf einfache Porenstrukturen wie Porenbündel.
Dann werden gemeinhin Porennetzwerke bevorzugt, in denen zusätzlich zu den
chemischen auch physikalische Phänomene berücksichtigt werden können. Poren-
netzwerke eignen sich für Simulationszwecke, sind aber kaum auf die Anpassung
experimenteller Ergebnisse anwendbar. Alternativ können diese beiden Modelle
hinsichtlich der betrachteten Systemgrößen unterschieden werden. Sind die Par-
tikeln klein, dann sind die Konzentrationsprofile flach, so daß die stochastische
Annäherung zu bevorzugen ist, wohingegen Netzwerke eher für Pelletmodellierun-
gen verwendet werden. Ferner können die beiden Modelle aufgrund der Isothermie
unterschieden werden.
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In diesem Kapitel werden also sowohl die stochastische Annäherung als auch
ein Porennetzwerkmodell entwickelt mit dem Ziel der Beschreibung und der Quan-
tifizierung der experimentellen Ergebnisse.
3.1 Stochastische Annäherung
Froment und Beeckman (1980) begründen ihre Theorie der stochastischen Annähe-
rung damit, daß die katalytische Spaltung ein monomolekularer Prozeß ist (Einzen-
trenmechanismus). Die vorliegende Arbeit beruht im Prinzip auf derselben Theo-
rie, sie ergänzt diese jedoch um einen Zweizentrenmechanismus, da vermutet wird,
daß das zu untersuchende Phänomen, die Verbrennung von Hexan, besser durch
zwei Komponenten dargestellt werden kann.1
Die große Herausforderung der Deaktivierung liegt in der Vorhersage der Ak-
tivität des Katalysators durch ein Modell, in dem die Rußbildung, d.h. die Struk-
turveränderung, berücksichtigt wird. Die bisherigen Modelle wie Einzelporen und
Porenbündel weisen bestimmte Einschränkungen auf. So kann zum Beispiel die
Porengrößenverteilung in dem parallel liegenden Porenmodell berücksichtigt wer-
den, der Verzweigungsgrad wird jedoch grundsätzlich ausgeschlossen. Das pseudo-
homogene Modell ignoriert die Beschreibung der Porenstruktur vollkommen. Es
benötigt Kenntnisse über die Diffusionskoeffizienten, die Tortuosität und die Ober-
fläche des Katalysators. Da diese Parameter auch von der
”
Geschichte“ des Kataly-
sators abhängen, können die Vorhersagen hier stark von den tatsächlichen Werten
abweichen.
Die in der Literatur (s. Abschnitt 1.4.3, S. 22) vorgestellte stochastische Annähe-
rung von Froment wird verwendet, um die Deaktivierung und die Rußbildung, die
experimentell ermittelt wurden, zu untersuchen.
3.1.1 Deaktivierung aktiver Zentren
Um die Deaktivierung quantifizieren zu können, werden Deaktivierungsfunktionen
eingeführt. Die Deaktivierung des Katalysators beeinflußt nicht nur die Hauptre-
aktion, sondern auch die Rußbildung selbst, so daß zwei verschiedene Funktionen
verwendet werden müssen. Für die Hauptreaktion wird die Deaktivierungsfunktion
ϕA definiert als
ϕA =
rA
r0A
(3.1.0)
1Eine modifizierte Version dieser Arbeit findet sich in Averlant et al. (2005).
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für die Rußreaktion gilt
ϕC =
rC
r0C
(3.1.0)
Allgemeinerweise ist rC eine Summe aller Rußreaktionsgeschwindigkeiten, von
denen angenommen wird, daß sie keinen Diffusionshemmungen unterliegen. Für
die Deaktivierungsfunktionen muß nicht gelten ϕA = ϕC. Sie hängen u.a. vom
Mechanismus und von der Anzahl der involvierten aktiven Zentren in dem Schritt
ab, der ihre jeweilige Reaktionsgeschwindigkeit bedingt. Falls gilt ϕA 6= ϕC, werden
die Geschwindigkeiten unterschiedlich beeinflußt, wodurch es zu einer Veränderung
der Selektivität während der Deaktivierung kommen kann.
Die Rußbildung ist eine komplexe, mehrschrittige Reaktion, an deren Ende sich
ein Koksrest bildet. Die erste Komponente der kinetischen Modellierung des Ruß-
bildungsvorgangs ist das Trägermolekül, das irreversibel auf die aktiven Zentren
adsorbiert wird. Seine Verknüpfung mit der Deaktivierungsfunktion setzt voraus,
daß sowohl die lokale Rußmenge auf den aktiven Zentren als auch der kinetische
Ansatz bekannt sind.
Die Bestimmung der Reduzierung der Anzahl aktiver Zentren erfordert zusätz-
liche Informationen über den Reaktionsmechanismus der Rußbildung; der Ruß
wird a priori entweder aus den Reaktanten (parallele Rußbildung) oder aus den
Produkten der Spaltung (sequentielle Reaktionen, Folgemechanismus) produziert.
3.1.2 Bedeckungsgeschwindigkeit
Zur Beschreibung des Verbrennungsvorgangs des Hexans wird ein Langmuir-Hin-
shelwood Mechanismus betrachtet. Die reaktiven Spezies werden molekular ad-
sorbiert, wobei angenommen wird, daß die Oberflächenreaktion die Reaktionsge-
schwindigkeit bedingt. Erstere führt zur Produkt- P und Rußpräkursorbildung
CP,
A
︷ ︸︸ ︷
C6H14 +∗ ⇄ C6H14 ∗
B
︷︸︸︷
O2 +∗ ⇄ O2 ∗
C6H14 ∗ +O2∗ −→
C
︷︸︸︷
CP ∗ + P ∗
P∗ ⇄ P + ∗
Da der experimentell erhaltene Umsatz sehr gering ist, wird angenommen, daß
der Desorptionsschritt der Produkte nicht limitierend ist. Die Aktivitätsverminde-
rung des Katalysators rührt in diesem Mechanismus daher, daß das Rußträgermo-
lekül CP nicht desorbieren kann. Zu Beginn ist die Präkursorkonzentration gleich
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Null. Den Ausdruck der Bedeckungsgeschwindigkeit erhält man als:
r0C = k
KAPAKBPB
(1 +KAPA +KBPB)
2 (3.1.-4)
Nach kurzer Reaktionszeit ist die Konzentration der Präkursoren an der Ka-
talysatoroberfläche nicht mehr vernachlässigbar. Hingegen ist unter den experi-
mentellen Bedingungen der Umsatz niedrig, so daß die Produktkonzentrationen
vernachlässigt werden können. Daraus ergibt sich der Anteil der freien aktiven
Zentren ϑ∗ als:
ϑ∗ = 1 − ϑ∗ (KAPA +KBPB) − ϑD (3.1.-3)
⇒ ϑ∗ = 1 − ϑD
1 +KAPA +KBPB
(3.1.-3)
d.h. 1 − ϑ∗ ist der Bedeckungsgrad. Dabei steht ϑD für den Anteil der bedeckten
Aktivzentren.
Die Rußbildungsgeschwindigkeit ändert sich zu
rC = k
KAPAKBPB
(1 +KAPA +KBPB)
2 · (1 − ϑD)
2 (3.1.-3)
und die Deaktivierungsfunktion aus (3.1.1) zu
ϕC =
rC
r0C
= (1 − ϑD)2 (3.1.-3)
Da angenommen wird, daß alle Reaktionen auf denselben Zentren stattfinden
und daß sowohl die katalytische Verbrennung als auch die katalytische Rußbildung
dieselbe Anzahl Zentren umfassen, erhält man:
ϕA = ϕC = (1 − ϑD)2 (3.1.-3)
Gleichung (3.1.2) verknüpft die Aktivitätsfunktionen mit dem Bedeckungsgrad der
Rußpräkursoren. Sie gilt nur für die Deaktivierung unter Zentrenbedeckung. Die
Bedeckungsgeschwindigkeit der Zentren wird wie folgt berechnet:
r0S =
r0C
αCtMC
(3.1.-3)
wobei Ct die Konzentration an aktiven Zentren des frischen Katalysators ist, MC
die Präkursormolmasse und α der Polymerisationsgrad des Rußes. Unter der wei-
teren Annahme, daß allein der Präkursor für die Deaktivierung durch Bedeckung
eines einzelnen Zentrums verantwortlich ist (analog zu einer Katalysatorvergif-
tung), gilt α = 1. Unter diesen Bedingungen ist die Rußbildungsgeschwindigkeit:
rC = ϕCr
0
C =
dCC
dt
= MCCt
dϑD
dt
(3.1.-3)
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Die Integration der Gleichungen (3.1.2) und (3.1.2) führt zu:
∫ ϑD
0
dϑD
(1 − ϑD)2
= r0S
∫ t
0
dt
⇒ ϑD =
r0St
1 + r0St
(3.1.-3)
Während Gleichung (3.1.2) den Rußanteil CC mit dem Bedeckungsgrad ϑD ver-
knüpft, bezieht Gleichung (3.1.-3) CC auf die Zeit,
∫ CC
0
dCC = r
0
SMCCt
∫ t
0
(
1
1 + r0St
)2
dt
⇒ CC = MCCt
r0St
1 + r0St
(3.1.-3)
⇒ ϕC =
(
1
1 + r0St
)2
=
(
1 − CC
MCCt
)2
(3.1.-2)
Aus diesem Mechanismus ist ersichtlich, daß die zeitlich abgelagerte Rußmenge
(s. Gleichung (3.1.-3)) eine hyperbolische Funktion ist und daß die Deaktivierungs-
funktion ϕC vs. CC nicht linear, sondern parabolisch ist. Damit unterscheidet sich
das Ergebnis von dem von Froment et al., was darin begründet liegt, daß diese
Einzentrenmechanismen betrachtet haben (Froment (2001), Froment (1997), De
Pauw und Froment (1975)).
Zu beachten ist jedoch, daß Gleichungen (3.1.-3) und (3.1.-2) nur gelten, wenn
die Präkursoren nicht wachsen, d.h. der Mechanismus entspricht dem einer Zen-
trenvergiftung mit gleicher Aktivität (Froment (1982)).
Die experimentelle Beobachtung der nicht-linearen Entwicklung der Funktionen
ϕi mit CC gestattet jedoch nicht, andere Phänomene auszuschließen, wie zum
Beispiel das des Rußwachstums durch Polymerisation (s. Abschnitt 1.4.3).
3.1.3 Rußpolymerisation
In diesem Abschnitt wird die abschließende einschränkende Annahme aufgehoben,
daß kein Rußwachstum stattfindet. Untersucht werden soll, wie unter Anwendung
des Zweizentrenmechanismus dem Polymerisationsvorgang in der kinetischen Un-
tersuchung Rechnung getragen werden kann.
Nach Abschluß der Bildung eines Trägermoleküls an der Oberfläche des Kata-
lysators wird angenommen, daß es zu Polymerisationserscheinungen kommt, de-
ren Geschwindigkeit gleicher Größenordnung ist wie die der Trägermolekülbildung.
Ferner wird zunächst angenommen, daß die Poren mindestens so groß sind, daß die
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Polymerisation weder von der Porengröße selbst noch von der Anwesenheit eines
anderen Rußmoleküls beschränkt wird.
Folgende zusätzliche Annahmen werden getroffen:
• Die Rußreaktion findet an denselben aktiven Zentren wie die Hauptreaktion
statt.
• Die Anlagerung des Trägermoleküls auf die verfügbaren Zentren erfolgt zu-
fällig; ihr folgt die Polymerisation.
• Innerhalb des Katalysators und der Schüttung sind keine Temperatur- und
Konzentrationsgradienten vorhanden.
• Die Polymerisationsgeschwindigkeit hängt nicht vom Polymerisationsgrad
ab: ∀α rP = r0P.
Wenn der Polymerisationsvorgang unverzüglich erfolgt, d.h. wenn die Träger-
molekülbildung an der Oberfläche die Reaktionsgeschwindigkeit bestimmt, erhält
man ϕA = ϕC. Hingegen ist diese Gleichheit nicht mehr erfüllt, wenn rP ungefähr
gleich groß wie rS ist. In diesem Fall ist ein vom Trägermolekül bedecktes Zentrum
inaktiv bezogen auf die Spaltungsreaktion, kann aber so lange für die Rußbildung
aktiv bleiben, wie die Polymerisation fortdauert. Dann ist ϕA < ϕC. Für eine ein-
fache Bedeckung wird ϕA als die Wahrscheinlichkeit interpretiert, mit welcher ein
gegebenes Zentrum aktiv für die Hauptreaktion bleibt (s. auch Abschnitt 1.4.3),
ϕA = PS (3.1.-2)
wobei P die Wahrscheinlichkeit ist, daß ein Zentrum erreichbar ist, und S die
Wahrscheinlichkeit, daß ein aktives Zentrum erreichbar ist. Wenn es zu keiner
Polymerisation kommt, gilt P = 1 und ϕA = S. Wenn die Konzentration und die
Temperatur in dem Katalysator unverändert bleiben, erhält man aus (3.1.-2)
S =
(
1
1 + r0St
)2
(3.1.-2)
Ist die Polymerisationsgeschwindigkeit endlich, ergibt sich der Rußmengen-
strom als:
dCC
dt
= CtαMCPSr
0
S + P (1 − S) r0P (3.1.-2)
Der erste Term der rechten Seite stellt die Gewichtsveränderung infolge der
Bedeckung durch die Trägermoleküle der erreichbaren und freien Zentren dar, der
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zweite Term berücksichtigt das Rußwachstum auf den erreichbaren, von den Ruß-
trägermolekülen schon bedeckten Zentren. Das Rußwachstum wird weder durch die
Porengröße noch durch andere Moleküle begrenzt: P = 1. Einsetzen von (3.1.3) in
(3.1.3) führt zu:
dCC
dt
= CtMC
(
1
1 + r0St
)2
r0S +
(
1 −
(
1
1 + r0St
)2
)
r0P (3.1.-2)
Die Integration von Gleichung (3.1.3) liefert die Ausdrücke für den Rußanteil
und die Rußdeaktivierungsfunktion:
CC(t) = rPt+
t (MCCtr
0
S − rp)
1 + r0St
(3.1.-1)
ϕC =
(
1
1 + r0St
)2
+
[
1 −
(
1
1 + r0St
)2
]
r0P
r0SCtMC
=
(
1 − CC
MCCt
)2
+
[
1 −
(
1 − CC
MCCt
)2
]
r0P
r0SCtMC
(3.1.-1)
Aus Gleichung (3.1.-1) folgt eindeutig, daß ϕC > ϕA und daß je nachdem,
wie groß das Verhältnis der Polymerisationsgeschwindigkeit r0P zur Bedeckungs-
geschwindigkeit r0S ist, ϕC > 1 sein kann. Bemerkenswert ist auch die Tatsache,
daß ϕC nicht gegen Null tendiert, obwohl die Hauptreaktion nicht mehr statt-
findet. Dieses Ergebnis gilt, wenn der Rußpolymerisationsvorgang keiner anderen
Beschränkung unterliegt.
3.1.4 Porenverstopfung in einem Bündel
Die Rußmoleküle können dermaßen wachsen, daß sie kleine Poren verstopfen und
dadurch eine Veränderung der Porengrößenverteilung über die Zeit bewirken, was
sich wiederum in einer Veränderung der Erreichbarkeit P äußern kann.
Die Deaktivierungsfunktionen ϕi hängen dann von den Porengrößen und dem
angenommenen Modell der Porenstruktur ab. Gleichung (3.1.3) gilt unverändert,
jedoch muß die Erreichbarkeit P die Eigenschaften der Porenstruktur und den
chemischen Mechanismus der Rußbildung berücksichtigen. Trotz der eventuellen
Verengung der Poren im Zeitverlauf wird weiterhin angenommen, daß keine Dif-
fusionshemmungen vorliegen.
Unverzügliche Polymerisationsreaktionsgeschwindigkeit
Ist die Geschwindigkeit der Rußpolymerisation sehr hoch im Vergleich zur Träger-
molekülbildung, d.h. die Reaktion erfolgt unverzüglich, dann haben alle Rußmo-
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leküle eine einheitliche Größe, die die Dimension mancher Poren überschreiten
kann. In diesem Fall wird der Polymerisationsvorgang bis zur Porenverstopfung
oder bis zur endlichen Rußgröße DC fortgesetzt. Diese Annahme führt zu einer
sofortigen Verstopfung der kleinsten Poren, sobald die Aktivzentren bedeckt sind.
Aufgrund der Komplexität der Porenstruktur wird deren Beschreibung auf die
Verwendung eines Modells in einem Bündel parallel liegender zylindrischer Poren
beschränkt.
Marin et al. (1986) haben in dieses Modell eine Porengrößenverteilung ein-
geführt und auf die Butendehydrierung angewendet. In diesem Abschnitt wird ihr
Modell zu dem in Abschnitt 3.1.2 vorgestellten Zweizentrenmechanismus erweitert,
ĈC = Ct
ν
σ (D)
ρ V (D)
{
2 ln
[
1 +
σ (D)
ν
(
1 −
(
1
1 + r0St
)2
)]
+
1
1 + σ(D)
ν
[
1 −
(
1
1+r0St
)2
] − 1
}
(3.1.-1)
CC (D > DC, t) = (1 − ς)CtMC
[
1 −
(
1
1 + r0St
)2
]
(3.1.0)
wobei ĈC der Rußgehalt in einer Pore vom Durchmesser D ist und DC der Durch-
messer eines Rußmoleküls. ς ist der Flächenanteil der verstopfbaren Poren. V(D)
ist das Molarvolumen des Rußes, der die Poren vom Durchmesser D verstopft, und
σ(D)dx die Wahrscheinlichkeit, daß sich ein aktives Zentrum in dx in einer Pore
vom Durchmesser D befindet,
DC =
(
6MC
πρ NA
)1/3
V (D) =
πD3NA
6
σ (D) =
π DCtNA
AS
mit NA als die Avogadro-Zahl.
Das Modell besteht aus zwei Termen: dem Anteil des Rußes, der die Poren
verstopfen kann, und dem Anteil des Rußes, der sich in den Makroporen ablagert,2
CC (t) =
∫ DC
0
gS (D) ĈC (D, t) dD
︸ ︷︷ ︸
verstopfbar
+CC (D > DC, t)
︸ ︷︷ ︸
nicht verstopfbar
(3.1.-3)
2Die Bezeichnung Makropore wird hier nicht in ihrer Standarddefinition von einem Poren-
durchmesser größer 50 nm verwendet, sondern soll die unverstopften Poren bezeichnen. Diese
Definition entspricht der von Beeckman und Froment (1980).
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worin gS (D) die Porenoberflächenverteilung darstellt.
Endliche Polymerisationsreaktionsgeschwindigkeit
Beeckman und Froment (1980) und Marin et al. (1986) haben den Polymerisations-
vorgang mit einer endlichen Geschwindigkeit betrachtet. Sie nehmen an, daß der
Katalysator aus zwei verschiedenen Porentypen besteht, die willkürlich als Mikro-
und Makroporen festgelegt werden. Die Mikroporen bilden ein Bündel parallel lie-
gender zylindrischer Poren und sind von Makroporen umgeben. Die Verteilung der
Porengrößen wird ebenfalls berücksichtigt. Jede Pore hat dieselbe Länge ν−1.
Die Deaktivierungsfunktion einer beliebigen Pore der Rußbildungsreaktion wird
mittels der Wahrscheinlichkeiten P und S ausgedrückt:
ϕ̂C = PS +
rP
r0SMCCt
P (1 − S) (3.1.-3)
Für den Rußgehalt wird Gleichung (3.1.3) integriert:
ĈC =
(
CtMCr
0
S − rP
)
∫ t
0
SPdt+ rP
∫ t
0
Pdt (3.1.-3)
Für eine Pore D wird die erforderliche Verstopfungszeit tb definiert als
tb (D) =
Ct
rP
(V (D) · ρC − MC) (3.1.-3)
Damit ergibt sich also, daß der auf S. 67 vorgestellte Zweizentrenmechanismus
die von Beeckman und Froment (1980) erhaltenen Erreichbarkeiten entscheidend
verändert, und zwar zu:
• P(D) = 1 für D 6 DM und t 6 tb
• P(D) = 1 −






σ (D)
ν
{
1 −
(
1
1 + r0S (t− tb (D))
)2
}
1 +
σ (D)
ν
{
1 −
(
1
1 + r0S (t− tb (D))
)2
}






2
für D 6 DM und t > tb
• ∀t P(D) = 1 für D > DM
Aus obigen Gleichungen ergeben sich die gesamte Deaktivierungsfunktion und
der gesamte Rußgehalt als:
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ϕC =
∫ ∞
0
gS (D) ϕ̂C dD
=
∫ DM
0
gS (D) ϕ̂C dD +
∫ ∞
DM
gS (D) ϕ̂C dD (3.1.-3)
CC =
∫ ∞
0
gS (D) ĈC dD (3.1.-2)
3.2 Bethe-Modell
Die auf einer stochastischen Annäherung basierenden Modelle stellen eine eindeu-
tige Verbesserung gegenüber empirischen Modellen, wie z.B. Voorhies sie vorge-
schlagen hat (Villermaux (1993), Satterfield (1991)), dar. Ihr Vorteil besteht darin,
daß sie die Reaktivität des Katalysators mit dessen Eigenschaften (Ct, ν, g
S(D),
. . . ), dessen Rußgehalt und mit den kinetischen Ansätzen der auftretenden Re-
aktionen verknüpfen. Während diese stochastischen Modelle die kinetischen und
physikalischen Vorgänge, u.a. Adsorptionsphänomene, realitätsnah berücksichti-
gen, weisen sie jedoch sehr schnell eine Komplexität auf, die sich numerisch sehr
schwer handhaben läßt, insbesondere in Bezug auf eine bessere Darstellung der
Porenstruktur. In der Wirklichkeit aber sind Poren stochastisch im Katalysator
verteilt, wobei sie ein unregelmäßig verzweigtes Netz bilden, das charakterisiert
ist durch den Verzweigungsgrad Z. Die strukturelle Entwicklung des Katalysa-
tors hängt sehr stark ab von dem Anteil Poren, die wegen Porenverstopfung un-
erreichbar geworden sind. Wenn die Porosität durch zufällige Rußablagerung im
Katalysator abnimmt, werden diskontinuierliche Pfade generiert. Aufgrund der
Porensperre gehören dabei immer weniger Poren zu der erreichbaren Phase. Die
Geschwindigkeit der Abnahme der erreichbaren Porosität εA in Abhängigkeit von
der gesamten Katalysatorporosität ε hängt vom Verzweigungsgrad ab. Solange er-
reichbare Porosität, d.h. noch aktive Fläche, vorhanden ist, kann der Rußgehalt
zunehmen bis zu einer Grenzporosität εc, die der Perkolationsschwelle entspricht.
Solche Strukturen lassen sich durch das Bethe-Gitter darstellen.
Angenommen wird, daß die Poren im Bethe-Gitter zylindrisch und beidsei-
tig geöffnet sind. Der Ruß lagert sich gleichmäßig auf der Porenoberfläche ab. Es
wird weiter angenommen, daß die schon gebildete Rußschicht die Rußbildung wei-
ter katalysiert (Polymerisationsvorgang). Die Abbildung 3.1 veranschaulicht die
Bedeckungs- und Verstopfungsvorgänge in einzelnen Poren. Dieser Rußbildungs-
mechanismus entspricht dem Fall eines im Vergleich zur Aktivzentrenbedeckung
langsamen Polymerisationsvorgangs.
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(a) (b) (c)
Abbildung 3.1: Rußablagerung in einer zylindrischen Pore: (a) Freie Pore (b) Bil-
dung einer uniformen Rußschicht (c) Verstopfte Pore
Da die Rußablagerung auf der Porenoberfläche uniform erfolgt, ergibt sich aus
diesem Mechanismus, daß Porenverstopfung auftritt, wenn eine Pore vollständig
mit Ruß gefüllt ist. Die Mikroporen werden in einem Bethe-Netzwerk verteilt, wie
in Abbildung 3.2 dargestellt, wohingegen die Makroporen die mikroporöse Struk-
tur umrahmen. Der Vorteil dieser Struktur besteht in ihrer vollständigen und aus-
schließlichen Charakterisierung durch den Verzweigungsgrad Z.
Innere Porenschleifen, welche eine Abnahme des Stoffstroms in der Trans-
portrichtung verursachen, werden in diesem Modell ausgeschlossen. Das Bethe-
Netzwerk benötigt einen niedrigeren Verzweigungsgrad als den experimentellen
Wert Z̄.3 Ferner wird angenommen, daß der Verzweigungsgrad des Bethe-Netz-
werks weder vom Deaktivierungsprozeß noch vom Rußgehalt abhängt, wie die
Abbildung 3.2 verdeutlicht. Aus Abbildung 3.2(b) ist ersichtlich, daß durch Po-
rensperre ausgeschlossene aktive Katalysatorvolumina (isolierte aktive Porosität
εI) entstehen, woraus verschiedene Porencluster entstehen.
Betrachte man eine diskret monomodale Verteilung zylindrischer Makroporen
und nehme an, daß die Rußbildung die mittlere Makroporenlänge nicht beeinflusse.
Das makroporöse Volumen ergibt sich aus Gleichung (3.2):4
3Reyes und Jensen (1986) haben gezeigt, daß komplexe Porenstrukturen wie z.B. ein
würfelförmiges Netzwerk durch ein Bethe-Netzwerk mit Verzweigungsgrad Z = 6 mit beinahe
gleichen Transport- und Perkolationseigenschaften modelliert werden können.
4Die entsprechenden Berechnungen werden im Anhang C.2 detailliert dargestellt.
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(a) (b)
Abbildung 3.2: Beschreibung der Porenstruktur durch ein Bethe-Netzwerk: (a)
Frischer Katalysator (b) Verkokter Katalysator. Entstehung einer unerreichbaren
Phase εI
VM = VM,0
[
1 − ρKatVKat
ρCVC
CC,M
]
(3.2.0)
Analog ergibt sich die Verknüpfung zwischen dem Mikroporenvolumen und
dem Rußgehalt in einer Pore der Größenklasse i für eine Porengrößenverteilung
zylindrischer Mikroporen:
vµ,i = vµ,0,i
[
1 − ρKatVKat
ρCvC,0,ir0,i
ĈC,µ,i
]
(3.2.0)
Da die Rußbildung eine katalytische Reaktion ist, entspricht die Rußverteilung
dem Verhältnis der Makro- zur Mikroporenoberfläche:
dCµ =
1
1 + AM/Aµ
dCC (3.2.1)
dCM =
AM/Aµ
1 + AM/Aµ
dCC (3.2.2)
sowie:
dCµ =
∑
i
dĈµ,i (3.2.3)
dĈµ,i =
2 vµ,i
riAµ
dCµ (3.2.4)
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Die erreichbare Porosität kann im Fall eines Bethe-Netzwerks analytisch mit der
Bond-Perkolation berechnet werden (Mohanty et al. (1982), Sahimi et al. (1990)).
In einem Z–verzweigten Bethe-Netzwerk ergibt sich die zugehörige Perkolations-
schwelle als:
εc =
1
Z − 1 (3.2.4)
und die erreichbare Porosität als:
εA = ε
[
1 − (ε∗/ε)(2Z−2)/(Z−2)
]
(3.2.4)
wobei ε∗ die Lösung von Gleichung (3.2) ist,
ε∗ (1 − ε∗)Z−2 − ε (1 − ε)Z−2 = 0 (3.2.4)
Weisen die Poren dieselbe Wahrscheinlichkeit auf, zu den verschiedenen Po-
renclustern zu gehören, werden die letzten erreichbaren Cluster durch eine gleiche
Porengrößenverteilung charakterisiert.
Das Verhältnis der übrig gebliebenen erreichbaren Aktivfläche A zur Anfangs-
oberfläche A0 liefert die Aktivität des Netzes bezogen auf die Rußreaktion:
ϕC = A/A
0 (3.2.4)
3.3 Quadratisches Netzwerk
Ein Schwachpunkt des Bethe-Netzwerks liegt in der Abwesenheit von Schleifen in
der Beschreibung der Porenstruktur. Das entwickelte Modell verknüpft lediglich
die Deaktivierung des Katalysators mit seiner Geometrie und seinem Rußgehalt.
Dabei wird jegliche Kinetik ausgeschlossen. Ferner kann die Annahme der isother-
men und diffusionshemmungslosen Reaktionsbedingungen für größere Katalysa-
torkörner nicht immer ihre Gültigkeit behalten. Diese Beschränkungen lassen sich
zum Teil durch Verwendung eines viereckigen Netzwerks aufheben.
3.3.1 Porenebene: Diffusion und Reaktion
Betrachte man die folgende Reaktion, die eine Vielzahl von katalytischen Oxida-
tionen, Verbrennungen und Rußbildungsprozessen beschreiben kann, und an der
mindestens ein Reaktant beteiligt ist:
A (+ B) −→ C
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In der folgenden Analyse werden Gleichungen für den Fall eines pseudo-mono-
molekularen (Einzentrum) Mechanismus abgeleitet, dennoch verbleibt die Denk-
weise dieselbe für allgemeine kinetische Ansätze. Nehme man an, daß die be-
trachtete exotherme Reaktion mit einem kinetischen Potenzansatz n-ter Ordnung
(n ∈ R∗) wie dem folgenden beschrieben werden kann:5
R = kcn (3.3.0)
wobei k die kinetische Konstante ist und c die molare Reaktantenkonzentration.
Der Einfluß der Temperatur und der Konzentrationen auf die partielle Ordnung n
wird vernachlässigt, d.h. n wird im gesamten Untersuchungsbereich als konstant
angenommen. Die Porenstruktur wird durch einen Zylinder beschrieben, dessen
Radius r und dessen Länge lp betragen mit lp ≫ r.
Unter diesen Bedingungen können die radialen Konzentrationsgradienten ver-
nachlässigt werden, so daß die Stoffströme in den Poren eindimensional beschrieben
werden. Im stationären Zustand folgt:
∂
∂x
D
∂c
∂x
− 2
r
R = 0 (3.3.0)
Ist die Porenlänge hinreichend klein, kann der Temperaturgradient entlang der
Pore vernachlässigt werden. Damit verbleibt der Diffusionskoeffizient D in der
betrachteten Pore konstant:
D
∂2c
∂x2
− 2
r
R = 0 (3.3.0)
Da die Reaktionsgeschwindigkeit R auf eine Porenfläche bezogen wird, taucht in
Gleichung (3.3.1) der Porenradius r auf. Diese Gleichung wird mit den folgenden
Variablen dimensionslos umgeschrieben:
c̃ =
c1
c0
, T̃ =
T
T 0
, x̃ =
x
lp
, γ =
EA
RT 0
T 0 und c0 sind die Temperatur und die Konzentration an der Grenzfläche zwi-
schen dem Netzwerk und der Fluidphase. γ beschreibt den Einfluß der Temperatur
auf die Kinetik durch die Aktivierungsenergie; es wird als dimensionslose Aktivie-
rungsenergie der chemischen Reaktion bezeichnet.
5Dies ist allgemeinerweise immer möglich, selbst wenn der Gültigkeitsbereich sehr beschränkt
ist.
Modellierung der Deaktivierung 79
Die dimensionslose Massenbilanz in einer Pore liefert:
∂2c̃
∂x̃2
− φ2p exp
[
−γ
(
1 − T̃
T̃
)]
c̃n = 0 (3.3.0)
wobei φp das Thiele-Kriterium der betrachteten Pore ist, hier definiert als:
φ2p =
2l2pR
0
rDc0
(3.3.0)
Das Thiele-Kriterium ist das Verhältnis des maximalen Stoffstroms, der durch che-
mische Reaktion umgesetzt wird, zu dem maximalen Stoffstrom, der durch Diffu-
sion in einer Pore vorhanden sein könnte. Bemerkenswert ist, daß sich, wenn eine
Porengrößenverteilung oder Temperaturprofile im Innern des Netzwerks vorhanden
sind, ein φp-Feld ergibt.
Der Wärmetransport durch den Katalysator findet nicht nur durch Diffusion
in der Gasphase der Poren statt, sondern auch durch die Wärmeleitung des Fest-
stoffes. Eine genauere Beschreibung der Wärmeleitung eines porösen Stoffes hängt
von den Leitfähigkeiten der jeweiligen Phasen und deren Anordnung ab. Dies ist
typisch für ein Perkolationsphänomen (s. Kirkpatrick (1973, 1979)).
Für die Beschreibung der Leitfähigkeit des Milieus wird ein äquivalenter Leitfähig-
keitskoeffizient λe angenommen. Dadurch wird, analog zum Wärmetransport in
einer Pore, die Wärmebilanz hergeleitet. Dabei werden die radialen Temperatur-
gradienten in den Poren vernachlässigt.
Abbildung 3.3: Wärmetransport im Netzwerk unter Vernachlässigung der Konvek-
tion. Beschreibung der Wärmeleitung durch den Feststoff λS und die Gasphase λg
mit einer äquivalenten Wärmeleitfähigkeit λe
λer
∂2T
∂x2
− 2R∆RH = 0 (3.3.0)
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∆RH bezeichnet die Reaktionsenthalpie (< 0 für exotherm). Mit den zuvor ge-
bildeten dimensionslosen Variablen wird die dimensionslose Wärmebilanz um eine
Pore äquivalenter Wärmeleiteigenschaft hergeleitet:
∂2T̃
∂x̃2
+ φ2pβp exp
[
−γ
(
1 − T̃
T̃
)]
c̃n = 0 (3.3.0)
In Gleichung (3.3.1) erscheint eine neue dimensionslose Porenkennziffer: die Prater-
Zahl βp,
βp =
(−∆RH)Dc0
λe T 0
(3.3.0)
Die Prater-Zahl mißt das Verhältnis von Wärmeströmen, und zwar des durch Reak-
tion maximal entstehenden Wärmestroms unter Diffusionshemmung zu der Fähig-
keit des Milieus, die Wärme abzuleiten. Gleichung (3.3.1) stellt den engen Zusam-
menhang zwischen Wärme- und Stofftransport dar: die Temperaturprofile in einer
Pore werden durch die Kinetik, die Diffusion und die Wärmeleitung bedingt. Der
Porenradius beeinflußt hierbei nur φp, obschon ein zusätzlicher Einfluß auf βp zu
erwarten wäre.
Wie schon dargestellt, verursacht die chemische Reaktion Konzentrationsgra-
dienten, die wiederum für eine Stoffbewegung durch die Pore verantwortlich sind.
Die Art des Stoffflusses jedoch von verschiedenen Parametern ab. Hier wird nur
ein durch Fick’sches Gesetzt beschriebener Stofffluss betrachtet.6
Ji = −D12πr2i
∂c
∂x
(3.3.0)
In den Makroporen ist die Diffusion essentiell molekular, während in den Mesopo-
ren die Porengröße den Diffusionsstrom beeinflußt. In diesem Fall wird die Knud-
sen’sche Diffusion berücksichtigt, und Poren werden mit zylindrischen Kapillaren
gleichgesetzt:
DK =
2r
3
√
8RT
πM
(3.3.0)
In der Übergangszone wird z.B. der äquivalente Diffusionskoeffizient durch Bosan-
quets Formel ermittelt (Villermaux (1993)):
D =
(
1
DK
+
1
D12
)−1
(3.3.0)
6Andere Stofftransportprozesse wie ein viskoser Fluß oder Oberflächendiffusion können ebenso
betrachtet werden.
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3.3.2 Porennetzwerk
Der poröse Raum wird durch ein quadratisches Netzwerk dargestellt, dessen Ver-
zweigungsgrad Z = 4 beträgt, d.h. von jedem Knoten des Netzwerks gehen jeweils
vier Zweige ab. Da eine Vielzahl von Katalysatoren durch Komprimierung mikro-
poröser Pulver aufbereitet wird, entsteht eine bimodale Porenstruktur mit zwei un-
terschiedlichen Netzwerken: je ein Mikro- und Makroporennetzwerk, in denen die
Moleküle von einem in das andere diffundieren. Hollewand und Gladden (1992a)
und Keil und Rieckmann (1997) haben solche Strukturen bereits generiert. Die
Mikroporen, die streng genommen Mesoporen sind, sind stochastisch im quadra-
tischen Netzwerk verteilt. Ihre Größenverteilung entspricht der des Katalysators
und kann beispielsweise mittels Stickstoffadsorption ermittelt werden (s. Kapitel
2.2). Die Abbildung 3.4 veranschaulicht die Implementierung des Netzwerks zur
Abbildung 3.4: Beschreibung der Implementierung des Netzes
Darstellung des Katalysators in Anbetracht eines halb-unendlichen zylindrischen
Pellets. Hier wird eine lognormale Porengrößenverteilung verwendet, obwohl das
Modell prinzipiell nicht auf kontinuierliche oder diskrete Verteilungen beschränkt
ist,
f (r) =
1√
2πσr
exp
[
−(ln r − µ)
2
2σ2
]
(3.3.0)
Wenn g (r) die Dichte der Wahrscheinlichkeitsfunktion der Porengrößenverteilung
ist und ϕi ein Zufallswert, der vom Computer generiert wird, mit 0 6 ϕi 6 1, ist
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der zu jeder Pore des Netzwerks angegebene Radius ri die Lösung von
ϕi =
∫ ri
0
g (r) dr (3.3.0)
Wird die vorgestellte Methode aus Gleichung (3.3.2) bei der Erzeugung eines
stochastisch verteilten Porennetzwerks mit realistischen äußeren Dimensionen und
einer entsprechenden Porengrößenverteilung wie im richtigen Katalysator ange-
wendet, kann jedoch ein verzerrtes Porositätsverhältnis zwischen Mikro- und Ma-
kroporen resultieren. Um diese Abweichung zu vermeiden und die Mengenströme
im Netzwerk zu korrigieren, haben Pereira und Beeckman (1989) einen Austausch-
faktor eingeführt, den Keil und Rieckmann (1997) wie folgt verwendet haben:
JM,j = JM,NW,j ·
VM,Kat
VM,NW
(3.3.1)
Jµ,j = Jµ,NW,j ·
Vµ,Kat
Vµ,NW
(3.3.2)
Ähnlich wie die Porengröße kann die Porenlänge lp aus einer statistischen Ver-
teilung gewählt werden. Ohne Kenntnisse jeglicher experimenteller Angaben wird
jedoch lp festgelegt mit der Annahme, daß die lineare Dimension des Netzwerks
L dem Körnerdurchmesser entspricht. Für jede Pore soll das Verhältnis lp/rp groß
genug sein, um die Verwendung der Kontinuumsgleichungen der Diffusion und Re-
aktion zu gewährleisten. Ist dies nicht der Fall, kann die Strömung in einer Pore
nicht mit einer eindimensionalen Gleichung beschrieben werden. In der vorliegen-
den Arbeit ist die Erfüllung dieser Bedingung immer sichergestellt, aber bei der
Behandlung größerer Netze mit Makroporen muß hierauf besonders geachtet wer-
den.
Die Poren werden an den Knoten des Netzes verbunden, deren Volumina als
vernachlässigbar angenommen werden. Damit finden weder Adsorption noch che-
mische Reaktionen an den Knoten statt. Daraus resultiert, daß die in die Knoten
zulaufenden Ströme gleich den ablaufenden sind. Für jeden Knoten des Netzwerks
gilt die Massenbilanz:
4∑
i=1
πr2i · Ji = 0 (3.3.2)
3.3.3 Lösung des Systems
Da sich das System im stationären Zustand befindet und das Problem eindimen-
sional in den Poren ist, ist die Annäherung der finiten Differenzenmethode die
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einfachste und effektivste numerische Methode zur Lösung der Massenbilanzen in
den Poren und an den Knoten des Netzwerks. Die Gleichungen werden zur zweiten
Ordnung diskretisiert, und jede Pore wird durch drei Punkte charakterisiert: zwei
an den jeweiligen Endpunkten der Pore, die mit den Knoten übereinstimmen, an
denen die betrachtete Pore mit den anderen Poren verbunden ist, und ein Punkt
in der Mitte der Pore.
Die Diskretisierung zweiter Ordnung der Massen- und Energiebilanzen ist in
Tabelle 3.1 zusammengefaßt. Dabei ist ∆x̃ = 1/2. Die Funktion f ist die Ziel-
funktion und x der Vektor, der die Unbekannten, d.h. die Konzentrationen und
Temperaturen, beinhaltet.
f (x) =




f1 (x1, · · · , xn)
...
fn (x1, · · · , xn)




= 0 (3.3.2)
Das Gleichungssystem wird mit der Matlab-Funktion fsolve gelöst. Wenn das
Netzwerk aus nl × nc Knoten besteht, werden (2 × nl − 1) × nc Poren generiert,
und dementsprechend sind (3 × nl − 1) × nc Gleichungen zu lösen. Zur Lösung
des Gleichungssystems wird die Jacobi-Matrix mit den in Tabelle 3.2 aufgelisteten
partiellen Ableitungen ∂f
∂xi
erstellt.7
Tabelle 3.1: Zu lösende Gleichungen
f cp (c̃p) = 2c̃p + ∆x̃
2φ2p exp
(
−γ 1 − T̃p
T̃p
)
c̃np − (c̃n1 + c̃n2) (3.3.3a)
fTp
(
T̃p
)
= 2T̃p + ∆x̃
2φ2pβp exp
(
−γ 1 − T̃p
T̃p
)
c̃np −
(
T̃n1 + T̃n2
)
(3.3.3b)
f cn (c̃n) = c̃n −
∑4
i=1 S̃iDic̃pi
∑4
i=1 S̃iDi
(3.3.3c)
fTn
(
T̃n
)
= T̃n −
∑4
i=1 S̃iT̃pi
∑4
i=1 S̃i
(3.3.3d)
Die Randbedingungen des Problems befinden sich in der Tabelle 3.3. In der ỹ–
Richtung sind sie weder durch Randwerte noch durch Ströme eindeutig definiert.
Für einen halb-unendlichen Zylinder dagegen sind die axialen molaren Ströme
7Die Gleichungen werden hier für eine Knudsen’sche Diffusion hergeleitet. Die molekulare
Diffusion liefert ähnliche Gleichungen.
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Tabelle 3.2: Partielle Ableitungen für die Aufstellung der Jacobi-Matrix im Falle
einer Knudsen’schen Diffusion
∂f cp
∂c̃p
= 2 + n exp
(
−γ 1 − T̃p
T̃p
)
φ2p∆x̃
2 · c̃n−1p (3.3.4a)
∂fTp
∂c̃p
= n exp
(
−γ 1 − T̃p
T̃p
)
φ2pβp∆x̃
2 · c̃n−1p (3.3.4b)
∂f cp
∂T̃p
=
(
γ
T̃
5/2
p
− 1
2T̃
3/2
p
)
exp
(
−γ 1 − T̃p
T̃p
)
φ2p∆x̃
2 · c̃np (3.3.4c)
∂fTp
∂T̃p
= 2 +
γ
T̃ 2p
exp
(
−γ 1 − T̃p
T̃p
)
φ2pβp∆x̃
2 · c̃np (3.3.4d)
∂f cp
∂c̃n
= −1 (3.3.4e)
∂fTp
∂c̃n
= 0 (3.3.4f)
∂f cp
∂T̃n
= 0 (3.3.4g)
∂fTp
∂T̃n
= −1 (3.3.4h)
∂f cn
∂c̃n
= 1 (3.3.4i)
∂fTn
∂c̃n
= 0 (3.3.4j)
∂f cn
∂T̃n
= 1 (3.3.4k)
∂fTn
∂T̃n
= 1 (3.3.4l)
∂f cn
∂c̃p
= − S̃iDi∑4
j=1 S̃jDj
(3.3.4m)
∂fTn
∂c̃p
= 0 (3.3.4n)
∂f cn
∂T̃p
=
S̃i
2T̃
1/2
i ·
∑4
j=1 T̃
1/2
j S̃j
·
(∑4
j=1 T̃
1/2S̃j c̃j
∑4
j=1 T̃
1/2S̃j
− c̃i
)
(3.3.4o)
∂fTn
∂T̃p
= − S̃i∑4
j=1 S̃j
(3.3.4p)
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Tabelle 3.3: Randbedingungen bei Betrachtung einer Achsensymmetrie
c̃|x̃=1 = 1 (3.3.5a)
T̃
∣
∣
∣
x̃=1
= 1 (3.3.5b)
∂c̃
∂x̃
∣
∣
∣
∣
x̃=0
= 0 (3.3.5c)
∂T̃
∂x̃
∣
∣
∣
∣
∣
x̃=0
= 0 (3.3.5d)
∀j ∈ {0;N} ∂c̃
∂ỹ
∣
∣
∣
∣
j
∼= ∂c̃
∂ỹ
∣
∣
∣
∣
j+1
(3.3.5e)
vernachlässigbar im Vergleich zu den radialen. Damit kann angenommen werden:
∂c̃
∂x̃
≫ ∂c̃
∂ỹ
Unter diesen Bedingungen stellt sich eine quasi-Symmetrie in Richtung ỹ ein:
∀j = {1;N} : ∂c̃
∂ỹ
∣
∣
∣
∣
j
∼= ∂c̃
∂ỹ
∣
∣
∣
∣
j+1
Monte-Carlo Simulation
Da die Porengröße im Porennetzwerk stochastisch verteilt ist, ist eine statistische
Auswertung der Ergebnisse erforderlich. Jeder numerische Versuch besteht aus:
1. einer stochastischen Generierung der Porengröße bezüglich der Porengrößen-
verteilung sowie
2. einer Lösung der c̃– und T̃–Felder.
Die Mittelwerte und das Konfidenzintervall werden durch das Student’sche Gesetz
ermittelt:
x̄− tα/2;n−1s/
√
n < µ < x̄+ tα/2;n−1s/
√
n (3.3.5)
3.3.4 Deaktivierungsmodelle
Parallel zu der exothermen Reaktion, die als Hauptreaktion bezeichnet wird, wird
ein Deaktivierungsprozeß betrachtet. Die zugehörige Deaktivierungsreaktion ist
konzentrations- und temperaturanfällig. Sie wird u.a. durch eine Aktivierungs-
energie γ charakterisiert. Betrachtet werden ähnliche Deaktivierungsvorgänge wie
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in den Abschnitten 3.1.2 und 3.1.3 vorgestellt. Ferner ist diese zusätzliche Reak-
tion langsam im Vergleich zur Hauptreaktion. Dies bedeutet u.a., daß das Thiele-
Kriterium der Deaktivierungsreaktion φS wesentlich kleiner als das der Hauptreak-
tion φ ist. Die Energie- und Massenbilanzen im Porennetzwerk werden weiterhin
im quasi-stationären Zustand gelöst, obwohl eine Deaktivierungsfrontbewegung
vorhanden sein kann.
Bedeckung der Aktivzentren
Die Deaktivierung des Netzwerks durch Bedeckung der aktiven Zentren wird wie in
Abschnitt 3.1.2 angenommen. Dennoch ändern sich die Anwendungsbedingungen
der vorgestellten Gleichungen, denn die lokalen Konzentrationen variieren entlang
des Deaktivierungsprozesses. Gleichung (3.1.2) kann nicht mehr direkt angewen-
det werden. Aufgrund einer eventuellen Deaktivierungsfrontbewegung kann die
lokale Bedeckungsgeschwindigkeit ebenso variieren: sie kann zunehmen durch eine
Erhöhung der Temperatur oder der Reaktantenkonzentrationen; sie kann abneh-
men durch die lokale Deaktivierung.
Die Deaktivierung der Poren im Zeitelement δt ist direkt mit der Anzahl der freien
Aktivzentren verknüpft (s. Gleichung (3.1.2)). Für eine Pore i ergibt sich:
ϑ∗it+δt = ϑ
∗i
t − δϑD (3.3.5)
und die Aktivität der Pore i wird hergeleitet als
ϕi =
(
ϑ∗it −
riSδt
1 + riSδt
)2
(3.3.5)
Die Bedeckungsgeschwindigkeit hängt nicht nur von den Konzentrationen ab, son-
dern auch von der Temperatur, also von zwei Parametern, die sich mit der Deak-
tivierungszeit verändern. Aus diesem Grund wird eine dimensionslose Deaktivie-
rungszeit an der Grenzfläche Gasphase-Netzwerk definiert:
τ = r0S
∣
∣
x̃=1
t (3.3.5)
Angenommen wird, daß sich die Konzentration in der Gasphase über die Zeit nicht
verändert, wodurch r0S|x̃=1 konstant bleibt. Dieser Ausdruck ist besonders günstig,
um die Zeitschritte festzulegen, wenn die Deaktivierungskinetik verändert wird.
Gleichung (3.3.4) wird umgeschrieben und liefert:
ϕi =

ϑ∗it −
riS
r0S
δτ
1 +
riS
r0S
δτ


2
(3.3.5)
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Praktisch wird der Zeitschritt δτ gewählt. Die Bedeckungsgeschwindigkeit r0S ist
durch die Kinetik bedingt, was zu einer zwangsläufigen Konditionierung des Zeit-
schritts δt führt. Ist die Bedeckungsgeschwindigkeit groß, wird die Deaktivierung
schnell stattfinden; die Zeitschritte müssen klein gewählt werden, was automatisch
durch δτ gewährleistet wird.
Wenn die Reaktantenkonzentrationen niedrig sind, kann die Langmuir-Hinshel-
wood’sche Gleichung als linear (partielle Ordnung der jeweiligen Komponente
gleich 1) betrachtet werden. Liegt eine Komponente in übermäßiger Konzentra-
tion vor, wird die Aktivität wie folgt ausgedrückt:
ϕi =

ϑit −
c̃ exp
(
−γS 1−T̃T̃
)
δτ
1 + c̃ exp
(
−γS 1−T̃T̃
)
δτ


2
(3.3.5)
Gleichung (3.3.4) veranschaulicht die wesentliche Rolle der dimensionslosen
Aktivierungsenergie γS des Deaktivierungsprozesses durch Bedeckung.
Porenverstopfung
Wenn das Rußwachstum nicht mehr vernachlässigbar ist, muß die Deaktivierung
durch Porenverstopfung berücksichtigt werden. Die Rußmassenbilanz um eine Pore
liefert:
2πrlPr
A
Cδt = ρC2πr
0lPδw (3.3.5)
wobei rAC die Rußbildungsgeschwindigkeit pro Flächeneinheit ist. Durch die Pro-
blemdiskretisierung in Abschnitt 3.3.3 wird eine einzige mittlere Konzentration in
den Poren ermittelt. Jedoch ist die Reaktantenkonzentration an der Porenöffnung
größer, was zu einer größeren Rußablagerung an dieser Stelle führen sollte. Aus
diesem Grund bezeichnet δw die mittlere Zunahme der Rußschicht in der Pore
während der Reaktionszeit δt.
Nimmt man an, daß die Pore einer Plattengeometrie folgt, kann ihre Reak-
tionsfläche als quasi-konstant betrachtet werden.8 Die Bilanz (3.3.4) kann damit
8Wenn die Krümmung der Pore berücksichtigt wird, liefert die Massenbilanz:
δw̃ = ψr̃ (1 − ϑD)2
ri
S
r0
S
δτ
In diesem Fall wird die Abnahme der Aktivfläche berücksichtigt, sorgt aber für schwierigere
numerische Bedingungen.
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dimensionslos umgeschrieben werden
dw̃ = ψ

ϑ∗i −
riSdτ
r0S
1 +
riSdτ
r0S


2
riS
r0S
dτ (3.3.5)
wobei
ψ =
CtMC
ASρCr0
(3.3.5)
Im Falle einer Reaktion pseudo-n-ter Ordnung führt Gleichung (3.3.4) zu:
dw̃ = ψ

ϑit −
c̃ exp
(
−γS 1−T̃T̃
)
δτ
1 + c̃ exp
(
−γS 1−T̃T̃
)
δτ


2
c̃ exp
(
−γS
1 − T̃
T̃
)
dτ (3.3.5)
Gleichungen (3.3.4) und (3.3.4) zeigen, daß die Rußschicht in diesem Modell
zunimmt, solange die Reaktantenkonzentration oder die Anzahl der Aktivzentren
nicht Null sind. Dieses Modell ist insofern ähnlich wie das in Abschnitt 3.1.4, als
der Polymerisationsvorgang unverzüglich nach der Bedeckung der Aktivzentren
stattfindet. Für eine ausreichende Rußmolekülgröße DC,
9 die bedingt wird von
MC und ρC, können selbst die kleinsten Poren unverzüglich verstopft werden.
Ist die Polymerisationsgeschwindigkeit von derselben Größenordnung wie die
Bedeckungsgeschwindigkeit, muß ein zweiter Term in Gleichung (3.3.4) hinzugefügt
werden:
dw̃ = ψ1

ϑ∗i −
riSdτ
r0S
1 +
riSdτ
r0S


2
riS
r0S
dτ + ψ2 (1 − ϑ∗i ) dτ (3.3.5)
wobei
ψ2 =
rP
ASρCr0r0S
das Verhältnis zwischen der Polymerisations- und der Bedeckungsgeschwindigkeit
ist. Dieses Modell wird durch zwei Parameter beschrieben, die einerseits der Be-
deckung ψ1 und andererseits der Rußpolymerisation ψ2 entsprechen. Spielt die
Temperatur eine wesentliche Rolle im Polymerisationsvorgang, muß die Aktivie-
rungsenergie des Rußwachstums γP ebenso berücksichtigt werden. Bemerkenswert
ist, daß die von den Gleichungen (3.3.4) und (3.3.4) beschriebenen Modelle für
rP = 0 gleich sind. In diesem Fall entspricht die Rußmolekülgröße DC der erreich-
ten Größe am Ende des Bedeckungsvorgangs.
9Hier bezeichnet DC die Rußmolekülgröße am Ende beider Prozesse, Bedeckung und Polyme-
risation.
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Um die Komplexität, die sich aus der Anzahl der zu berücksichtigenden Para-
meter ergibt, zu umgehen, wird ein hybrides Modell vorgeschlagen, in dem Rußein-
heiten der Größe DC mit der Bildungsgeschwindigkeit von Gleichung (3.3.4) gebil-
det werden. Diese Rußeinheiten lagern sich in den Poren gemäß einer bestimmten
Verteilung, z.B. einer Poissonverteilung, ab
fn (Λ) =
Λn
n!
· e−Λ (3.3.5)
In Gleichung (3.3.4) ist Λ = w
DC
und entspricht der durchschnittlichen Anzahl der
Rußeinheiten, aus denen die Rußschicht besteht. Ein einzelnes Rußmolekül besteht
aus n sich ablagernden Rußeinheiten und ergibt sich aus Gleichung (3.3.4),
i=n∑
i=0
fi (Λ) = 1 (3.3.5)
Die Pore i ist verstopft, wenn n ·DC > Di.
Die stochastiche Annäherung und das Porennetzwerk bieten die Möglichkeit,
die experimentell ermittelten kinetischen Versuche zur Rußbildung aus der Ver-
brennung von Hexan auf der TiO2-Anatase auszuwerten (s. Kapitel 2). Die Ver-
wendung der Porennetzwerke ermöglicht außerdem die Porenstrukturänderung
während der Deaktivierungsreaktion zu berücksichtigen. Die Anwendung dieser
Modelle sowie die resultierenden Ergebnisse werden im Kapitel 5 ausgeführt.
Ferner kann das quadratische Porennetzwerk auf allgemeine exotherme Reak-
tionen ohne Deaktivierung angewendet werden. Einer solchen Untersuchung wid-
met sich das Kapitel 4.
Kapitel 4
Anwendung des Netzwerks auf
eine chemische Reaktion
Die Modellierung von Reaktionen in katalytischen Strukturen ist nach wie vor von
wesentlicher Bedeutung. Trotz ihres relativ hohen numerischen Aufwands bieten
Porennetzwerke hierfür viele Vorteile. Sie geben realistische Eigenschaften wieder,
wie z.B. die Porenstruktur, die Porengrößenverteilung und den Verzweigungsgrad.
Außerdem können die Transportvorgänge wie molekulare oder Knudsen’sche Dif-
fusion in ihnen allgemeinerweise betrachtet werden. Im Gegensatz zu homogenen
Modellen sind sie universell anwendbar, unabhängig von der Entfernung zur Per-
kolationsschwelle.
Ziel dieses Kapitels ist die Simulation einer exothermen Reaktion in dem im Ka-
pitel 3 vorgestellten Netzwerkmodell sowie ein Vergleich der Ergebnisse mit dem
üblichen homogenen Modell.
4.1 Lösung der Stoff- und Wärmebilanzen
Ziel der folgenden Simulation ist der Ausgleich der Stoff- und Wärmebilanzen so-
wohl in den Poren als auch in den Knoten des quadratischen Porennetzwerks. Aus
beiden Bilanzen ergeben sich die Temperatur- und Konzentrationsprofile. Die Re-
aktionskinetik wird mit dem im Abschnitt 3.3 vorgestellten Potenzansatz n-ter
Ordnung und der Stofftransport mit dem Fick’schen Gesetz beschrieben. Verschie-
dene Parameter können jedoch die Genauigkeit der erhaltenen Ergebnisse beein-
flussen: vor allem hat die Anzahl der Poren, d.h. die Größe des gegebenen Systems,
einen großen Einfluß. Weniger einflußreich sind die gewählte Porengrößenverteilung
und die Reaktionsbedingungen, die durch das Thiele-Kriterium φ und die Prater-
Zahl β aufgefangen werden.
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Abbildung 4.1: Konzentrationsprofile unter isothermen Bedingungen. Einfluß der
Netzgröße auf die Genauigkeit der Profile (a) mit Cauchy-Randbedingungen (b)
unter Berücksichtigung der Achsensymmetrie
In der Abbildung 4.1 sind Beispiele von ermittelten Konzentrationsprofilen un-
ter isothermen Bedingungen für verschiedene Netzwerkgrößen dargestellt. Es stellt
sich heraus, daß die Randbedingungen die Konvergenz des Problems erheblich
beeinflussen, aber nicht dessen Lösung. Die Betrachtung einer Achsensymmetrie
begünstigt immer die Suche einer Lösung und ist geradezu zwingend erforderlich
für nicht-isotherme Fälle. Die Konvergenz der Profile wird mit ausreichend großen
Netzwerken gewährleistet. Der statistische Fehler, der durch die stochastische An-
ordnung der Poren in dem Netzwerk entsteht, wird mit größeren Netzwerken und
einer höheren Anzahl von Simulationen vermindert. Man stellt außerdem fest, daß
der Fehler unter nicht-isothermen Bedingungen in der Regel immer größer ist,
wodurch größere Netzwerke benötigt werden.
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4.2 Effektiver Transport und Tortuosität
4.2.1 Einleitung
Durch das Gewirr der Poren in dem Katalysator folgt der Stofftransport nicht
der direkten Richtung des Nettostoffstroms, wodurch dieser aufgrund der Geome-
trie der Pore und der porösen Struktur vermindert wird. Diese Verminderung des
Stoffstroms wird in der Regel durch die Einführung eines Korrekturfaktors, die
Tortuosität, gemessen. Die effektiven Diffusivitäten werden üblicherweise in der
Abwesenheit jeglicher Reaktion experimentell ermittelt und in den Lösungen der
Kontinuumsgleichungen der Diffusion mit Reaktion verwendet. Das bedeutet, daß
die Tortuosität ein Anpassungsparameter mit begrenztem Gültigkeitsbereich ist.
Somit stellt die Vorhersage der Tortuosität einer Struktur eindeutig eine große
Herausforderung dar. Dies zeigt sich in der Vielzahl theoretischer und empirischer
Modelle, deren Ergebnisse eine große Bandbreite aufweisen. Als einer der ersten
hat Wheeler (1951) eine Porenstruktur betrachtet, deren mittlere Orientierung
45◦ beträgt, so daß er eine Tortuosität von τ =
√
2 erhielt. Weisz und Schwartz
(1962) haben ihrerseits in einem dreidimensionalen Modell einen Wert von τ =
√
3
erhalten. Zur Beschreibung des effektiven Stofftransports haben Johnson und Ste-
wart (1965) ein Modell entwickelt, in dem die Tortuosität 3 beträgt. Satterfield
(1991) empfiehlt τ = 4 und hat für unterschiedliche kommerzielle Katalysatoren
eine Tortuosität zwischen 2,8 und 7,3 gemessen. Beeckman und Froment (1982)
haben τ = 4 in einem Bethe-Netzwerk hergeleitet. Bhatia (1986) wendet eine sto-
chastische Methode in einem stochastischen Netzwerk an und findet heraus, daß
sowohl der Verzweigungsgrad als auch die Prozeßbedingungen die Tortuosität be-
einflussen. Er betont, daß die Tortuosität von daher nicht nur eine Eigenschaft der
porösen Struktur ist, sondern daß sie sowohl vom Druck, von den diffundierenden
Spezies als auch von der Temperatur abhängen kann. Der Einfluß der Temperatur
ist aber unter isothermen Bedingungen ermittelt worden und war schwach. Diese
Aussage ist von Satterfield (1991) teilweise bestätigt worden: die Tortuosität sei
gering vom Transportregime betroffen.
Sharratt und Mann (1986) haben den Wirkungsgrad in einer quadratischen
Struktur in Zusammenhang mit dem Thiele-Modulus ermittelt. Dabei haben sie
gezeigt, daß die Tortuosität sowohl von der Porengrößenverteilung als auch vom
Thiele-Kriterium und von der Netzwerkgröße abhängt. Dieses Ergebnis wurde von
Sahimi (1988) durch Anwendung der EMA bestätigt.
Hollewand und Gladden (1992a) haben ein dreidimensionales Porennetzwerk
verwendet mit dem Ziel, die Tortuosität einer porösen Struktur wiederzugeben. Sie
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stellen heraus, daß nur im kinetischen Bereich die erhaltene Tortuosität mit der in
Abwesenheit einer Reaktion übereinstimmt. Im Transportbereich haben sie eine
Tortuosität von τ = 4 ermittelt. Sie nimmt mit abnehmendem Thiele-Kriterium
zu, bleibt aber in der Größenordnung der experimentellen Ergebnisse. Außerdem
haben die Autoren darauf hingewiesen, daß die ermittelten Tortuositäten sich sig-
nifikant unterscheiden, je nachdem ob sie in einer regelmäßig oder unregelmäßig
angeordneten Struktur ermittelt werden. Der Verzweigungsgrad hat ebenfalls einen
Einfluß. In einer weiterführenden Arbeit haben Hollewand und Gladden (1992b)
die Tortuosität einer bimodalen Struktur untersucht. Dabei zeigen sie, daß eine
sinnvolle Tortuosität erhalten wird, wenn die Mikro- und Makroporen zwei unter-
schiedliche Netze bilden, die miteinander verknüpft sind.
Zhang und Seaton (1994) haben gezeigt, daß die Reaktion nur bedingt einen
Einfluß auf die Tortuosität hat, und zwar dann, wenn die Diffusionshemmung sehr
groß ist, d.h. die Reaktion in einigen Poren am Rand stattfindet, oder wenn sich
das Netzwerk nah an der Perkolationsschwelle befindet. Die Autoren betonen, daß
unter diesen Bedingungen Porennetzwerke anstelle von Kontinuumsgleichungen
verwendet werden müssen.
Bei aller Unterschiedlichkeit der Modelle ist ihnen gemeinsam, daß sie isotherme
Stofftransportphänomene betrachten. Als einziger hat Bhatia (1986) den möglichen
Einfluß der Temperatur auf die Tortuosität untersucht, dieses allerdings wiederum
nur unter isothermen Bedingungen. Der folgende Abschnitt widmet sich explizit
der Ermittlung der Tortuosität in einem quadratischen Netzwerk unter isothermen
und nicht-isothermen Bedingungen. Dieser Vergleich ist deshalb notwendig, weil
Grund zur Annahme besteht, daß die Nichtbeachtung von Temperaturgradienten
die ermittelte Tortuosität potentiell verfälscht.
4.2.2 Abweichung zu dem Modell eines homogenen Milieus
Die Tortuosität wird durch den Vergleich des Wirkungsgrads des quadratischen
Netzwerks mit demjenigen eines homogenen Milieus ermittelt. Das homogene Mi-
lieu ist durch makroskopische Transporteigenschaften gekennzeichnet.
Die Kopplung des Stoff- und Wärmetransports in einer Platte liefert für eine Re-
aktion n–ter Ordnung und einen Fick’schen Stofftransport die folgende Gleichung:
d2c̃
dx̃2
− φ2c̃n exp
[
γβ
1 − c̃
1 + β (1 − c̃)
]
= 0 . (4.2.0)
Eine ähnliche Gleichung haben bereits Weisz und Hicks (1962) bei der Betrach-
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tung einer Kugelgeometrie gelöst. Die Lösung der Gleichung (4.2.2) erfolgt durch
die Verwendung einer Kollokationsmethode mit den folgenden Bedingungen
dc̃
dx̃
∣
∣
∣
∣
x̃=0
= 0 (4.2.1)
c̃ (1) = 1 (4.2.2)
Üblicherweise wird die Kopplung des Wärme- und Stofftransports mit dem
Thiele-Kriterium beschrieben. Die effektive stoffliche Leitfähigkeit des Netzwerks
ist jedoch nicht bekannt und müßte daher analog zum Kirchhoff Gesetz bestimmt
werden. Um dieses Problem zu umgehen, haben Hollewand und Gladden (1992a)
vorgeschlagen, anstatt das gesamte Thiele-Kriterium des Milieus Φ aus einer Kom-
bination der einzelnen Leitströme der Poren herzuleiten, die Thiele-Kriterien der
jeweiligen Poren als Funktion des gesamten Thiele-Kriteriums auszudrücken. Zu
diesem Zweck wird das Thiele-Kriterium des Netzwerks φNW wie folgt gebildet:
φNW = LNW
√
2R0
r̄D̄c0
(4.2.2)
wobei r̄ der mittlere Porenradius und D̄ der mittlere Diffusionskoeffizient des Netz-
werks ist. r̄ ergibt sich aus dem Verhältnis zwischen dem gesamten Porenvolumen
und der gesamten Porenoberfläche wie folgt:
r̄ =
∑n
1 r
2
i
∑n
1 ri
(4.2.2)
Aus den Gleichungen (3.3.1) und (4.2.2) geht der Zusammenhang zwischen dem
Thiele-Kriterium jeder Pore i und dem Thiele-Kriterium des Netzwerks eindeutig
hervor:
φp,i = φNW ·
lp
LNW
√
r̄D̄
riDi
(4.2.2)
Analog wird das Thiele-Kriterium des entsprechenden makroskopisch homogenen
Milieus gebildet:
Φ = L
√
2R0
Der̄c0
(4.2.2)
wobei De den zu ermittelnden effektiven Diffusionskoeffizienten darstellt.
Da die porösen Eigenschaften des echten Katalysators von dem quadratischen
Netzwerk nicht wiedergegeben werden,1 wird der effektive Diffusionskoeffizient mit
1Zur Modellierung unter Berücksichtigung der Porosität wird die Generierung eines drei-
dimensionalen Netzwerks verwendet. Zwei Möglichkeiten stehen zur Verfügung: entweder wird
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einem Faktor Γ korrigiert. Obwohl die Tortuosität diesem nicht im strengen Sinne
entspricht, bezeichnet Γ diese in der vorliegenden Arbeit,
De = D̄/Γ (4.2.2)
Aus den Gleichungen (4.2.2), (4.2.2) und (4.2.2) folgt:
Γ =
(
ΦLNW
φNWL
)2
=
(
Φ
φNW
)2
(4.2.2)
In der vorliegenden Modellierung sind die Größen des Netzwerks LNW und
des Katalysators L gleich und Γ stellt eine direkte Messung des Verhaltensunter-
schieds des quadratischen Modells zu dem homogenen Modell dar. Unter isother-
men Bedingungen wird das effektive Thiele-Kriterium Φ entweder direkt aus dem
Wirkungsgrad unter Betrachtung einer Plattengeometrie
η =
tanhΦ
Φ
(4.2.2)
oder aus dem Konzentrationsprofil ermittelt. Aus letzterem werden je nach Größe
des Netzes zwischen 20 und 30 Punkte extrahiert, die mit einem Lagrange-Polynom
angepaßt werden. Das Konzentrationsprofil des homogenen Modells wird durch die
Gleichung (4.2.2) ermittelt und Φ wird durch eine Achsenparallelsuche angepaßt.
In beiden Fällen wird η = ηNW vorausgesetzt. Diese Vorgehensweise ist von Shar-
ratt und Mann (1986), Hollewand und Gladden (1992a) und Zhang und Seaton
(1994) angewendet worden.
Unter nicht-isothermen Bedingungen beeinflußt die Temperatur a priori den
Stofftransportvorgang. Nicht nur die Thiele-Kriterien werden dadurch verändert,
sondern auch die Prater-Zahl selbst. Unter der Annahme, daß das Verhältnis
∆RH (T ) /λe (T ) unabhängig von der Temperatur ist, ergibt sich die Prater-Zahl
des Netzwerks als:
βNW =
−∆RHc0
λeT 0
D̄
(
T 0
)
(4.2.2)
Aus den Gleichungen (3.3.1), (4.2.2) und (4.2.2) ergibt sich der Zusammenhang
zwischen den Prater-Zahlen auf der Poren-, der Netzwerk- und der Katalysatore-
bene:
ein kleines System ähnlicher physikalischer Eigenschaften wiedergegeben (s. Zhang und Seaton
(1994)), oder das System weist ähnliche Dimensionen auf, aber die Porositäten (die Stoffströme)
werden korrigiert (s. z.B. Hollewand und Gladden (1992a, 1992b) oder Keil und Rieckmann
(1994, 1997)). Damit kann außerdem die tatsächliche Tortuosität ermittelt werden.
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βp = βNW ·
D
D̄ (T 0)
(4.2.3)
β =
βNW
Γ
(4.2.4)
Daraus ist ersichtlich, daß die sogenannte Tortuosität Γ nicht nur eine Messung
der Stofftransporteigenschaft des Milieus wiedergibt, sondern auch Informationen
über den thermischen Zustand des gesamten Systems beinhaltet. Die Definitionen
der jeweiligen Thiele-Kriterien bleiben unverändert. Außerdem ist
βpφ
2
p = βNWφ
2
NW
(
lp
LNW
)2
· r̄
r
(4.2.4)
unabhängig von der Temperatur in den Poren. Dies spielt eine Rolle in der Lösung
der Stoff- und Wärmebilanzen in den einzelnen Poren des Netzwerks (s. Gleichung
(3.3.1)).
Die Gleichung (4.2.2) ändert sich zu:
d2c̃
dx̃2
− φ2NWΓc̃n exp
[
γβNW
1 − c̃
Γ + βNW (1 − c̃)
]
= 0 (4.2.4)
Interessant ist, daß, obwohl zwei Parameter von der Temperatur beeinflußt wer-
den, die Anpassung des Modells des homogenen Milieus an das Netzwerkmodell a
priori eine einzige Variable verlangt.
In den folgenden beiden Abschnitten wird die Simulation im Porennetzwerk-
modell unter isothermen und nicht-isothermen Bedingungen ausgewertet.
4.3 Isotherme Bedingungen
Die Konzentrationsfelder werden in dem quadratischen Netzwerk für verschiedene
Werte des Thiele-Kriteriums φNW berechnet. Wie erwartet sind kleine Abweichun-
gen zu dem Modell des homogenen Milieus festzustellen, die von φNW und vor allem
von der Porengrößenverteilung abhängen. Hierbei wird immer eine monomodale
Porengrößenverteilung betrachtet. Außerdem ist die Reaktionsordnung gleich 1 an-
genommen worden.
In der Abbildung 4.2 ist der Wirkungsgrad als Funktion des Thiele-Kriteriums
für die Porennetzwerk- und Homogenmodelle dargestellt. Wie zu erwarten war,
stellt man fest, daß der Wirkungsgrad in dem quadratischen Netzwerk tendenziell
immer kleiner ist als der in dem homogenen Modell erhaltene. Dies wird durch
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die Tortuosität verursacht. Im kinetischen Bereich spielt die Tortuosität auch eine
Rolle, jedoch ändert eine kleine Differenz zwischen Φ und φNW den Wirkungsgrad
in diesem Bereich nicht. Von großer Bedeutung ist die Natur des Diffusionsvor-
gangs. Wird der Stofftransport durch die Knudsen’sche Diffusion bedingt, sind die
Abweichungen Γ größer als die mit molekularer Diffusion erhaltenen.
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Abbildung 4.2: Wirkungsgrad des Netzwerks η als Funktion des Thiele-Kriteriums
des Netzes φNW für Knudsen’sche Diffusion: Abweichung zum homogenen Modell
in einer Platte. L = 100, r̄ = 32Å, s = 20Å, 3 Durchläufe der Monte-Carlo
Simulation.
Die Tortuositätswerte hängen bis zu einem gewissen Grad von der Netzwerk-
größe ab; wenn L ausreichend groß ist, konvergiert Γ. Betrachtet man eine moleku-
lare Diffusion in einem Porennetzwerk einer einzelnen Porengröße, liegt Γ immer
knapp unter 1, wie in der Abbildung 4.3(a) dargestellt. Unter diesen Bedingungen
ist die Annäherung der Lösung durch ein Porennetzwerk der Dimension 70 × 70
gerechtfertigt.
Zur Untersuchung des Einflusses der Porengrößenverteilung wird eine lognor-
male Verteilung betrachtet. Dafür wird die Schwankungsbreite, d.h. die Standard-
abweichung der Verteilung, variiert. Der mittlere Porenradius und die Standard-
abweichung ergeben sich aus:
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r̄ = exp
[
ln (µ) + σ2/2
]
(4.3.1)
s =
[
exp
(
2 lnµ+ 2σ2
)
−
(
exp
(
lnµ+ σ2/2
))2
]1/2
(4.3.2)
Die Einbeziehung der Schwankungsbreite in die Betrachtung führt dazu, daß
das Verhalten von Γ stark von demjenigen abweicht, das es bei Betrachtung der
monomodalen Verteilung mit einer einzigen Porengröße aufwies. Die Abbildung 4.3
zeigt den Einfluß des Thiele-Kriteriums auf die Tortuosität – den Korrekturfaktor
– Γ in Zusammenhang mit der Standardabweichung s der Porengrößenverteilung.
Sechs Simulationen sind in einem 70 × 70-Netzwerk durchgeführt worden. Der
Einfluß von Φ auf Γ ist nicht immer eindeutig. Tendenziell wird eine Abnahme
der Tortuosität mit zunehmendem Φ festgestellt. Dies ist möglicherweise auf die
Abnahme der Anzahl Poren, die an der Reaktion beteiligt sind, zurückzuführen.
Dieser Einfluß auf Γ ist aber sehr niedrig für eine gering streuende Verteilung
und für molekularen Stofftransport (s. Abbildung 4.3(a)). Bei zunehmender Stan-
dardabweichung wird eine Zunahme der Tortuosität über den gesamten Φ-Bereich
festgestellt; diese Ergebnisse sind analog zu denen von Hollewand und Gladden
(1992b). Hängt der Diffusionskoeffizient von der Porengröße ab, wie z.B. bei der
Knudsen’schen Diffusion, unterscheiden sich die Effekte nicht. Jedoch ist die er-
mittelte Tortuosität immer größer als die bei der molekularen Diffusion.
Dieses Experiment bekräftigt die Idee, daß die Mikro- und Makroporen un-
terschiedliche Transporteigenschaften aufweisen, weshalb sie a priori mit zwei un-
terschiedlichen Tortuositäten beschrieben werden sollten. Dies ist u.a. ein Grund
dafür, daß zwei unterschiedliche Netze zur Beschreibung einer bimodalen Struktur
betrachtet werden müssen.
4.4 Nicht-Isotherme Bedingungen
4.4.1 Einfluß der Nicht-Isothermie auf den Wirkungsgrad
Die Kopplung des Stoff- und Wärmetransports erschwert die Lösung der Bilanzen.
Aufgrund der Wärmeerzeugung nimmt die Temperatur im Netzwerk allmählich zu,
was wiederum die Reaktionsgeschwindigkeit erhöht. Dies führt dazu, daß die Re-
aktion nicht unbedingt am Rand des Netzwerks am schnellsten auftritt, sondern
ein Maximum an beliebiger Stelle im Kern des Porennetzwerks aufweisen kann.
Die Größenordnung der Temperaturgradienten innerhalb des Netzwerks hängt
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Abbildung 4.3: Korrekturfaktor Γ als Funktion des Thiele-Kriteriums Φ in Zusam-
menhang mit der Standardabweichung s; (a) molekulare Diffusion D = D0 (b)
Knudsen’sche Diffusion D = D (r)
hauptsächlich von der Exothermie der Reaktion und von der thermischen und
stofflichen Leitfähigkeit, also einzig und allein von der Prater-Zahl β ab. Die sta-
tistischen Ungewißheiten auf c̃ und T̃ sind zwangsläufig gekoppelt. Die Abbildung
4.4 zeigt den beschleunigenden Effekt der Temperatur auf den Wirkungsgrad. Im
wahren kinetischen Regime sind die Konzentrations- sowie Temperaturprofile flach,
so daß der Wirkungsgrad gegen 1 tendiert. Im Transportbereich bewirkt die Tem-
peraturerhöhung eine Zunahme der Reaktionsgeschwindigkeit, was für einen bes-
seren Wirkungsgrad im Vergleich zu dem unter isothermen Bedingungen sorgt.
Im Übergangsbereich sind sowohl die Konzentrationen als auch die Temperaturen
hoch, wodurch sie einen hohen Wirkungsgrad verursachen. Darüberhinaus nimmt
der Wirkungsgrad mit der Prater-Zahl und mit der Aktivierungsenergie γ zu.
Eine Prater-Zahl größer 0 ist dann keine ausreichende Bedingung, um eine
Nicht-Isothermie zu gewährleisten. Abbildung 4.4 bestätigt, daß die Nicht-Isother-
mie im Übergangs- und Transportbereich durch das Produkt γβ verursacht wird.
Die Abbildung 4.4(b) zeigt, daß der Wirkungsgrad weit größer 1 sein kann, wenn
die Aktivierungsenergie sowie die Prater-Zahl hoch sind. Die Übereinstimmung mit
dem homogenen Modell ist gut, wenn die thermischen Effekte nicht zu hoch sind.
Eine Verschiebung des Übergangs von dem hohen in den niedrigen Wirkungsgrad-
bereich wird festgestellt. Sie hängt hauptsächlich von der Abhängigkeit des Diffu-
sionskoeffizienten von der Temperatur ab. Je größer die Potenz der Temperatur,
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Abbildung 4.4: Verlauf des Wirkungsgrads in Abhängigkeit vom Thiele-Kriterium
und der Prater-Zahl. Vergleich zwischen der Monte-Carlo Simulation und der Kol-
lokationsmethode. Beschreibung des Stofftransports durch Knudsen’sche Diffusion
desto mehr wird die η − φ-Kurve nach links verschoben.
Bei zunehmenden γ und β entsteht ein Bereich multipler Lösungen. In diesem
Bereich ist der physikalische Zustand der stationären Konzentrations- und Tem-
peraturprofile in dem Netzwerk nicht ausreichend durch die Stoff- und Wärme-
bilanzen (s. Gleichungen (3.3.1) und (3.3.1)) definiert. Die Lösung, an die sich
der stationäre Zustand annähert, hängt von den Anfangsbedingungen ab. Im be-
trachteten Netzwerk werden zwei stabile Lösungen ermittelt, wie die Abbildung
4.5 veranschaulicht, wohingegen Weisz und Hicks (1962) betonten, daß zwei sta-
bile und eine metastabile Lösung existieren würden. Hlaváček et al. (1969) ha-
ben sogar die Instabilität des homogenen Modells untersucht und gezeigt, daß
γβ < 1 eine ausreichende Bedingung für Stabilität ist. Ist die Katalysatortempe-
ratur beispielsweise niedrig, ist die produzierte Reaktionswärme erträglich, und die
Wärmeabfuhr ist ausreichend, um die Temperatur niedrig zu halten. Flache Profile
resultieren, welche den Bereich der wahren Kinetik kennzeichnen; dies entspricht
der niedrigen Lösung in Abbildung 4.5. Im anderen Falle, wenn die Anfangstem-
peratur hoch ist, konvergiert die Lösung des stationären Problems gegen den Fall
der Diffusionshemmung. Eine hohe Wärmemenge wird erzeugt, die eine wesentlich
höhere Temperatur verursacht. Die Diffusionshemmung verhindert, daß die che-
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mische Reaktion außer Kontrolle gerät. Wie schon zuvor erwähnt, begünstigt die
Abhängigkeit des Diffusionskoeffizienten von der Temperatur die hohen Lösungen.
Das quadratische Porennetzwerkmodell kann jedoch weder diese Lösung noch ihre
Stabilität vorhersagen.
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Abbildung 4.5: Erhalt multipler Lösungen der Gleichungen in einem quadrati-
schen Porennetzwerk für eine exotherme Reaktion erster Ordnung mit stren-
gen thermischen Effekten im Übergangsbereich. Darstellung der verschiedenen
Konzentrations- und Temperaturprofile
4.4.2 Abweichung vom homogenen Modell
Bei zunehmender Prater-Zahl des Netzwerks βNW wird eine immer größer wer-
dende Abweichung zu der Prater-Zahl β festgestellt, so daß der Korrekturfaktor
nicht mehr durch die Gleichungen (4.2.2) und (4.2.4) gleichzeitig ermittelt wer-
den kann. Ist der Diffusionsvorgang molekular, ist β > 0, 1 hinreichend um an-
nehmen zu können, daß sich das System vom homogenen Modell entfernt. Das
System wird von daher nicht mehr mit der Gleichung (4.2.2) vernünftig beschrie-
ben. Der Verhaltensunterschied ist auf die Verknüpfung der Diffusionskoeffizienten
mit der Temperatur zurückzuführen.2 Die Abbildung 4.6(a) zeigt den Einfluß der
Standardabweichung der Porengrößenverteilung auf den Korrekturfaktor Γ unter
2Die Kopplung der Stoff- und Wärmeübertragung liefert:
∫∫
d2c
dx2
dx =
λe
−∆RHD (T 0)
·
∫∫
(
T/T 0
)−α d2T
dx2
dx.
Der lineare Zusammenhang von Damköhler zwischen c und T gilt lediglich für α = 0.
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nicht-isothermen Bedingungen. Die Werte von Γ unterscheiden sich deutlich je
nach Regime. Dennoch ist der Standardabweichung hier im Gegensatz zum iso-
thermen Fall keine physikalische Wirkung zuzuordnen.
Man versucht, die dadurch entstehenden Verzerrungen der Konzentrationsprofile
durch einen weiteren Korrekturfaktor κ zu korrigieren. Dieser wird in den exponen-
tiellen Term der Gleichung (4.2.2), in der eine kleine Abweichung große Konzentra-
tionsunterschiede impliziert, eingeführt. Die Prater-Zahl wird wie folgt modifiziert:
β =
κβNW
Γ
(4.4.0)
Die Einführung von κ als Korrekturfaktor des thermischen Zustands kann ana-
log zum Stoffstrom durch die Verzerrung des Wärmestroms in der porösen Struk-
tur begründet werden, so daß κ die Eigenschaft einer thermischen Tortuosität
widerspiegeln würde. Ein zweites Problem entsteht bei der Anpassung der expe-
rimentellen Ergebnisse an das homogene Modell. Die Anpassung an das Konzen-
trationsprofil entspricht einer Suche des Thiele-Kriteriums. Γ mißt nichts anderes
als den Abstand zwischen Φ und φNW . Da mehrere Lösungen für verschiedene
Prater-Zahlen unter nicht-isothermen Bedingungen vorliegen, ist eine Anpassung
sowohl an den Wirkungsgrad als auch an das Thiele-Kriterium, d.h. entlang der
jeweiligen Achsen, erforderlich. Wird dieses Verfahren nicht durchgeführt, werden
ungültige Ergebnisse erhalten. Die Abbildung 4.6(b) veranschaulicht die Unter-
schiede zwischen den Anpassungsmethoden zur Ermittlung der Tortuosität unter
nicht-isothermen Bedingungen.
Die Optimierung erfolgt dann durch die Minimierung der folgenden Quadrat-
summe:
F =
n∑
i
ωi (c̃i − ĉi)2 + ωn+1 (η − η̂)2
Hierin sind c̃i und η die in dem quadratischen Netzwerk ermittelten Konzentra-
tionen bzw. der Wirkungsgrad, und ĉi und η̂ sind ihre entsprechenden Schätzer.
Die Gewichte ωi sind so gewählt, daß der Fehler auf den Wirkungsgrad 2% nicht
überschreitet. Die Wirkungsgradschätzung des homogenen Modells ergibt sich aus:
η̂ =
1
φ2NW Γ
dĉ
dx̃
∣
∣
∣
∣
x̃=1
(4.4.0)
Die Abbildung 4.7 zeigt den Einfluß der Breite der Porengrößenverteilung auf die
Korrekturfaktoren Γ und κ für eine molekulare Diffusion. Die Aktivierungsenergie
beträgt 15, und die Prater-Zahl ist βNW = 0, 2. Für eine sehr enge Verteilung
ist die Abweichung des quadratischen Netzwerkmodells vom homogenen Modell
104 4.4 Nicht-Isotherme Bedingungen
0,1 1 10
0,60
0,65
0,70
0,75
0,80
0,85
0,90
0,95
1,00
1,05  s=0 A
 s=70 A
 s=140 A
 [-
]
NW [-]
(a)
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0
0,0
0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,7
0,8
0,9
1,0
=15 n=1 NW=0.2 s=70 A
 c-Profil im Netz
 Optimierung auf c
 Optimierung auf 
NW=3,9
NW=1,2
c 
[-]
x [-]
NW=0,4
(b)
Abbildung 4.6: (a) Ermittelte Tortuositäten Γ für γ = 15, βNW = 0, 2 in Abhängig-
keit von φNW in Zusammenhang mit der Standardabweichung s im Einparameter-
modell, (b) Unterschied der Anpassungsmethode bei der Ermittlung der Tortuo-
sität: ermittelte Konzentrationsprofile im Netz während der Monte-Carlo Simula-
tion und Anpassung. Betrachtung einer molekularen Diffusion
gering. Die Ergebnisse für s = 0 ähneln denen in der Abbildung 4.6(a). Wenn hin-
gegen die Verteilung breiter wird, wird auf dem gesamten φ-Bereich eine Zunahme
der Tortuosität festgestellt. Dieses Resultat ist von daher kohärent mit den unter
Isothermie ermittelten. In ähnlicher Weise hängt der Korrekturfaktor κ von dem
Regime sowie von der Porengrößenverteilung ab. Er nimmt in der Regel mit stei-
gendem s zu. κ stellt in diesem Fall die Abweichung der experimentellen Ergebnisse
vom homogenen Modell unter nicht isothermen Bedingungen dar und kann um 20%
variieren. Die sehr große Streuung innerhalb der Werte für κ im wahren kinetischen
Bereich ist auf die große Unsicherheit der Bestimmungsmethode zurückzuführen,
denn eine kleine Änderung von Φ und β ändert den Wirkungsgrad kaum. κ kann
nicht direkt als thermische Tortuosität betrachtet werden, denn auch das ange-
paßte Φ beinhaltet einen Teil des thermisch abweichenden Effekts. Die zusätzliche
Untersuchung des Einflusses der Nicht-Isothermie auf die Transporteigenschaften
unter nicht-reaktiven Bedingungen würde die Entkopplung der beiden Korrektu-
ren ermöglichen. Dennoch bedeutet κ > 1, daß die ermittelte Tortuosität Γ und
dementsprechend auch die Prater-Zahl β unterschätzt werden.
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Abbildung 4.7: Einfluß von φNW auf die Anpassungsparameter Γ und κ für γ = 15
und βNW =0,2 in Zusammenhang mit der Standardabweichung s für molekulare
Diffusion
Die dimensionslose Aktivierungsenergie beeinflußt die Korrekturfaktoren Γ und
κ zusätzlich, wie in Abbildung 4.8 dargestellt. Im chemischen Bereich (0, 1 6 Φ 6
0, 6) hängen Γ und κ wenig von γ ab. Im Transportbereich nimmt die Tortuosität
mit γ ab, bleibt aber quasi konstant für γ > 10. Der Grund liegt darin, daß bei
kleinem Produkt γβ kein wesentlicher Unterschied zu der Isothermie zu merken ist.
Außerdem ist der Temperaturgradient in der Partikel nur von β abhängig, nicht
von der Aktivierungsenergie γ.
Eindeutige Tendenzen für Γ und κ in Abhängigkeit von der Prater-Zahl βNW
liegen auch im Übergangs- und Transportbereich bei konstanter Aktivierungsener-
gie vor. Die Abbildung 4.9(a) zeigt, daß die Tortuosität Γ mit der Prater-Zahl
des Netzwerks βNW abnimmt. Der Einfluß von βNW auf κ ist nicht eindeutig; κ
schwankt um 1,1. Daraus kann geschlossen werden, daß die effektive Prater-Zahl
des Systems diejenige des Netzwerks für molekulare Diffusion um bis zu über 40%
überschreiten kann.
Die Abbildungen 4.8(a) und 4.9(a) zeigen ferner, daß die Nicht-Isothermie die
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Abbildung 4.8: Einfluß der dimensionslosen Aktivierungsenergie γ für βNW =0,2
und s = 70Å auf (a) die Tortuosität Γ und (b) den Faktor κ für molekulare
Diffusion
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Abbildung 4.9: Einfluß der Prater-Zahl βNW für γ=20 und s = 70Å auf (a) die
Tortuosität Γ und (b) den Faktor κ für molekulare Diffusion
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Tortuosität während eines molekularen Diffusionsvorgangs vermindert und den
Effekt der stochastischen Anordnung der Poren in dem Netzwerk (Verminderung
von Φ) ausgleicht. Dieses qualitative Ergebnis sollte allgemein für alle Netze und
nicht nur für das quadratische gelten.
Die isotherme Untersuchung hat gezeigt, daß die erhaltene Tortuosität des
Netzwerks bei Konstanz aller anderen Parameter bei der Knudsen’schen Diffusion
immer größer ist als bei der molekularen. Sind Temperaturgradienten in Netzwer-
ken vorhanden, ergeben sich tendenziell ähnliche Ergebnisse für die Korrekturpa-
rameter Γ und κ. Die Tortuosität nimmt mit steigendem Thiele-Kriterium ab dem
Übergangsbereich ab. Eine Zunahme der Prater-Zahl βNW sorgt für eine Vermin-
derung der Tortuosität. Jedoch bleibt Γ immer größer als 1, selbst für eine enge
Porengrößenverteilung. Im Übergangs- und Transportbereich hängt der Korrek-
turfaktor κ in geringem Maße von φNW ab und liegt in derselben Größenordnung
wie der für die molekulare Diffusion berechnete Wert. Festgestellt wird, daß eine
zunehmende Prater-Zahl für eine Zunahme von κ sorgt.
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Abbildung 4.10: Einfluß der Prater-Zahl des Netzwerks (a) auf die Tortuosität Γ
und (b) auf den Parameter κ für den Knudsen’schen Diffusionsvorgang. γ = 20,
s=7Å, L=60, MC=6
Der Parameter κ unterscheidet sich nicht grundsätzlich, sei der Diffusionsvor-
gang molekular oder von Knudsen (s. Abbildungen 4.9(b) und 4.10(b)).
Das Verhältnis κ/Γ kann nur beschränkt über 1 sein, z.B. wenn die Poren-
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größenverteilung, in der die Kundsen’sche Diffusion herrscht, eng ist, oder wenn
die Prater-Zahl des Netzwerks sehr hoch ist. Die effektive Prater-Zahl wird dann
für die Mehrheit der Fälle bei Anwendung des quadratischen Modells kleiner als die
Prater-Zahl des Netzwerks. Dies bedeutet auch, daß für die Knudsen’sche Diffusion
die Schätzung von βNW eine leichte Überschätzung von β darstellt.
4.4.3 Einfluß der Reaktionsordnung
Die Reaktionsordnung n beeinflußt ebenfalls den Wirkungsgrad. Im Anhang B
werden die Entwicklungen des mit drei verschiedenen Methoden erhaltenen Pro-
dukts ηφ für verschiedene γ, β und n verglichen. Ersichtlich ist, daß für gegebe-
ne Werte von γ, β und φ der Wirkungsgrad mit steigendem n abnimmt. Zum
Vergleich sind außerdem die Ergebnisse aus der von Tavera (2005) vorgeschlage-
nen analytischen Methode angegeben. Diese bietet den Vorteil, numerisch nicht
aufwendig zu sein, und liefert eine sehr gute Übereinstimmung mit den aus der
Kollokationsmethode erhaltenen Werten im Transportbereich. Jedoch gilt diese
Methode nur in Anwesenheit von Diffusionshemmungen, d.h. wenn die Reaktan-
tenkonzentration im Zentrum des Pellets gleich Null ist. Also liegt die Untergrenze
des Thiele-Kriteriumbereichs zwischen 2 und 5, was die Anwendungsmöglichkeit
dieser Methode stark einschränkt. Wird dies nicht beachtet, können die dadurch
gewonnenen Wirkungsgrade überschätzt werden. Außerdem ist sie nur für eine
ganzzahlige Reaktionsordnung anwendbar.
Ergebnisse für die Reaktionsordnung n = 0, 5 sind in der Tabelle B.1 auf-
gelistet. Sowohl für das quadratische Porenmodell als auch für die Kollokations-
methode ist die Konvergenz langwierig. Im Transportbereich divergiert sogar die
Monte-Carlo Simulation aufgrund von Konzentrationen von Null, die in einigen
Poren entstehen, und die das unstetige Problem der Ableitung dc̃/dx̃ verursachen.
Potenzansätze mit n 6 1 bilden oft das Verhalten der kinetischen Ansätze von
Langmuir-Hinshelwood auf einem bestimmten Konzentrationsbereich ab. Würde
jedoch eine Kinetik vom Langmuir-Hinshelwood-Typ betrachtet, würden solche
Unstetigkeitsprobleme bei der Lösung der Konzentrationsfelder nicht auftreten.
4.5 Schätzung der Modellparameter
Der zum experimentellen Zweck verwendete Katalysator besteht aus zwei verschie-
denen Netzen, den Makro- und Mikroporen, die ineinander und miteinander ver-
knüpft sind. Aufgrund des einfachen Aufbaus des quadratischen Netzwerks kann
insofern die bimodale Struktur des TiO2-Katalysators nur bedingt wiedergegeben
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werden.
Die Schätzung der experimentellen Parameter wie φ und β ist von wesentlicher
Bedeutung, denn sie liefert grundsätzliche Informationen über das Vorhandensein
eventueller Stoff- und Wärmetransporthemmungen. Dabei leidet die Schätzung des
Diffusionsvorgangs unter großer Ungenauigkeit. Dies ist bedauerlich, weil sowohl
φ wie auch β maßgeblich vom Diffusionskoeffizienten abhängen.
Nachfolgend werden die Mikro- und Makroporen getrennt betrachtet. Da die
Makroporen experimentell einen großen mittleren Radius aufweisen, wird der Trans-
portvorgang durch molekulare Diffusion beschrieben. Der typische molekulare Dif-
fusionskoeffizient liegt zwischen 10−4 und 10−5 m2/s (siehe z.B. Villermaux (1993)
und Satterfield (1991)). Obwohl der Übergangsbereich zwischen der molekularen
und der Knudsen’schen Diffusion sehr stark von der Zusammensetzung des be-
trachteten Gasgemisches abhängt, kann man davon ausgehen, daß in den Meso-
poren die Knudsen’sche Diffusion gemäß der Gleichung (3.3.1) gilt. Die Messung
effektiver Diffusionskoeffizienten (s. Satterfield (1991)) kommerzieller Extrudate
zeigt jedoch, daß der gesamte Stofftransport öfter entweder im Übergangs- oder
molekularen Bereich erfolgt.
Tabelle 4.1 enthält die molekularen Diffusionskoeffizienten von H2S und C6H14
in N2. Die Korrelationen liefern für H2S relativ hohe Werte. Man sieht, daß die
Diffusionskoeffizienten sich in einer großen Spanne liegen, was die Schätzung des
Thiele-Kriteriums und insbesondere der Prater-Zahl erschwert.
Tabelle 4.1: Schätzung der molekularen Diffusionskoeffizienten bei verschiedenen
Temperaturen für Hexan und Schwefelwasserstoff
H2S C6H14
T [◦C] D† [m2/s] D‡ [m2/s] D‡ [m2/s]
200 3, 0 · 10−4 0, 97 · 10−4 0, 8 · 10−4
250 3, 6 · 10−4 1, 2 · 10−4 0, 9 · 10−4
300 4, 3 · 10−4 1, 4 · 10−4 1, 1 · 10−4
† mit der Korrelation von Chapman-Enskog aus Perry (1997)
‡ mit der Korrelation von Fuller–Schetter–Giddings aus Perry (1997)
Ist der mittlere Diffusionskoeffizient kleiner als 10−5 m2/s, ist die Prater-Zahl
der Schwefelwasserstoffoxidation kleiner als 0,05, und damit ist die Abweichung von
der Isothermie klein. Eine Verzehnfachung des Diffusionskoeffizienten verzehnfacht
die Prater-Zahl des Netzwerks ebenfalls. Da die Temperatur eine Rückwirkung auf
den Stofftransport aufweist, kann die Prater-Zahl des Pellets sogar 15 Mal größer
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werden.
Die Leitfähigkeit des Systems hat einen starken Einfluß auf dessen thermischen
Zustand. Satterfield (1991) bemerkt, daß die Leitfähigkeit von porösen Feststoffen
kaum untersucht worden ist, und die Einflüsse sowohl der Katalysatorvorberei-
tung als auch der Zusammensetzung noch nicht eindeutig verstanden worden sind.
Jedoch nimmt erstere mit steigendem Makroporenradius ab. Es wird davon ausge-
gangen, daß die Porenstruktur eine größere Rolle auf die thermische Leitfähigkeit
spielt als die Zusammensetzung des Feststoffes. Allgemeinerweise ist die Leitfähig-
keit des porösen Feststoffes deutlich kleiner als die des kompakten. Außerdem
ändert sich die Leitfähigkeit des Gases stark mit der Temperatur. Zur Schätzung
von λe schlägt Villermaux (1993) vor, Werte zwischen 10
−2 und 1 W/m/K anzu-
nehmen, wohingegen Satterfield (1991) den minimalen Wert von 8 · 10−2 W/m/K
vorschlägt.
Da die experimentelle Verbrennungsgeschwindigkeit von Hexan nicht gemessen
wurde, kann ein entsprechendes Thiele-Kriterium nicht geschätzt werden. Im vor-
herigen Abschnitt 4.4.2 ist gezeigt worden, daß ein hohes Produkt von γβ keine
ausreichende Bedingung ist, um das Vorhandensein von Temperaturgradienten zu
gewährleisten.
4.6 Zusammenfassung
Das im Kapitel 3.3 vorgestellte quadratische Porennetzwerk ist zur Untersuchung
des Einflusses des Stoff- und Wärmetransports auf den Wirkungsgrad für eine Re-
aktion erster Ordnung angewendet worden. Es wurde verifiziert, daß die Prater-
Zahl und die dimensionslose Aktivierungsenergie die Konzentrations- und Tempe-
raturprofile beeinflussen. Durch den beschleunigenden Effekt der Temperatur kann
der Wirkungsgrad eines nicht-isothermen Netzwerks erhöht werden. Der eventuell
bestehende Temperaturgradient wird lediglich von der Prater-Zahl bedingt. Für
ein ausreichend großes γβ weicht das System von der Isothermie ab. Die Verwen-
dung des Porennetzwerks liefert qualitativ und quantitativ ähnliche Ergebnisse wie
in der Literatur unter Verwendung des homogenen Modells beschriebene. Jedoch
entstehen kleine Unterschiede zwischen den Modellen, was die Einführung einer
Tortuosität, eines Korrekturfaktors, verlangt.
Es wurde gezeigt, daß die Tortuosität nicht nur eine Funktion der Poren-
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größenverteilung und des Thiele-Kriteriums ist, sondern daß sie zusätzlich von
dem thermischen Zustand des Systems abhängt, so daß auch die Prater-Zahl das
System kennzeichnet. Die Aktivierungsenergie spielt keine Rolle, wenn die Nicht-
Isothermie gewährleistet ist.
Da die Abhängigkeit der Diffusionskoeffizienten von der Temperatur zur Un-
tersuchung des Systems berücksichtigt wird, werden kleine Verzerrungen der Kon-
zentrations- und Temperaturprofile festgestellt, die durch einen zusätzlichen Kor-
rekturparameter κ korrigiert wurden. Dieser Korrekturfaktor kann als thermische
Tortuosität gelten. Er drückt zum einen aus, daß analog zu dem Stofftransport der
Wärmestrom nicht der Richtung des Nettostroms folgt und zum anderen, daß im
Gegensatz zum isothermen Fall Verzerrungen der Diffusionskoeffizienten durch die
Temperatur entstehen. Eine Konsequenz ist, daß die ermittelte Prater-Zahl eines
Systems bei herrschendem molekularen Diffusionsvorgang tendenziell unterschätzt
wird; im Knudsen’schen Regime wird sie tendenziell überschätzt. Letzteres wird
jedoch selten in bimodalen Strukturen angetroffen, weil in diesen entweder ein
Übergangs- oder sogar ein Molekulardiffusionsregime vorliegt.
Die komplexen und vielfältigen Zusammenhänge zwischen der Porenstruktur,
wie z.B. die Porengrößenverteilung aber auch ihre mono- oder bimodale Struk-
tur oder der Verzweigungsgrad, und den Eigenschaften des Reaktionssystems, u.a.
die Aktivierungsenergie, die Reaktionsenthalpie und die Reaktionsgeschwindigkeit,
erschweren die Schätzung der Prater-Zahl, des Thiele-Kriteriums und der Korrek-
turparameter Γ und κ.
Die vorliegenden Ergebnisse sind in einem zweidimensionalen Porennetzwerk
ermittelt worden. Trotz der Unterschiede der Transporteigenschaften sind ver-
gleichbare qualitative Ergebnisse in einem dreidimensionalen Netzwerk zu erwar-
ten. Eine detailliertere Beschreibung des Wärmetransports erfordert ein besseres
Verständnis der Wärmeaustausche zwischen den Phasen und in den jeweiligen Pha-
sen selbst. Vorstellbar wäre, Perkolationskonzepte auf dieses Problem anzuwenden.
Jedoch sind die experimentellen Untersuchungen nach wie vor unverzichtbar.
Kapitel 5
Deaktivierung durch Rußbildung
Während der Verbrennungsreaktion des Hexans unterliegt der zum experimentel-
len Versuchszweck verwendete kommerzielle Katalysator aus TiO2-Anatase einer
Deaktivierung durch eine Rußschicht, die sich allmählich über die Zeit anlagert,
wie in Kapitel 2 beschrieben worden ist. In diesem Kapitel werden die im Kapitel
3 hergeleiteten Modelle angewendet mit dem Ziel, diese erfolgte Deaktivierung ki-
netisch zu quantifizieren und die eventuelle daraus resultierende Entwicklung der
porösen Struktur zu untersuchen.
Der Aspekt der Nicht-Isothermie sowie der Diffusionshemmung und deren Ein-
flüsse auf die Deaktivierung und Rußbildung werden anschließend bei der Verwen-
dung des quadratischen Netzwerks betrachtet.
5.1 Wahrscheinlichkeitsmodell
In diesem Abschnitt werden die im Abschnitt 3.1 vorgestellten Wahrscheinlichkeits-
modelle zur Beschreibung und Auswertung der Deaktivierung auf die Rußbildung
aus der Verbrennung von Hexan auf TiO2 angewendet. Zuerst wird eine kinetische
Analyse im Rahmen der stochastischen Annäherung durchgeführt und die entspre-
chenden kinetischen Kennziffern ermittelt. Dann wird das eventuelle Auftreten
von Porenverstopfung durch die Modellanwendung untersucht. Es werden hier nur
die Rußgehaltskurven ausgewertet, weil der experimentelle Rußgehalt CC direkt
auf die Zeit t bezogen und gemessen wurde. Die Schätzung der Modellparame-
ter hinsichtlich der Deaktivierungsfunktion erfordert die numerische Ableitung der
experimentellen Kurven, die mit Fehlern behaftet sein kann. Erschwerend kommt
hinzu, daß das Deaktivierungsfunktionsmodell keine Trennung der Parameter r0P
einerseits und MCCt andererseits (s. Gleichung 3.1.-1) erlaubt.
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5.1.1 Überprüfung des kinetischen Ansatzes
Zur Validierung des im Kapitel 3 vorgeschlagenen Rußbildungsmechanismus müs-
sen zuerst die experimentellen Niederschlagsverläufe analysiert werden. Zu diesem
Zweck haben Bischoff und Froment (1961) die folgenden vier halb-empirischen
Funktionen vorgeschlagen, mit denen sich typischerweise die zeitliche Ablagerung
in einem System konstanter Konzentrations- und Temperaturbedingungen be-
schreiben läßt:
CC =
1
α
ln
(
1 + αr0Ct
)
(5.1.1a)
CC =
1
α
[
1 − exp
(
−αr0Ct
)]
(5.1.1b)
CC =
1
α
[
1 − 1
1 + αr0Ct
]
(5.1.1c)
CC =
1
α
[√
2αr0Ct+ 1 − 1
]
. (5.1.1d)
Aus den Gleichungen (5.1.1) lassen sich die entsprechenden Deaktivierungsfunk-
tionen (5.1.2) herleiten:
ϕC = exp (−αCC) (5.1.2a)
ϕC = 1 − αCC (5.1.2b)
ϕC = (1 − αCC)2 (5.1.2c)
ϕC =
1
1 + αCC
(5.1.2d)
Die Deaktivierungsfunktion (5.1.2a) stellt die typische Funktion für eine Deak-
tivierung durch Rußbildung dar, wohingegen die Gleichung (5.1.2b) eher einer
Deaktivierung durch Vergiftung der Aktivzentren entspricht. Folglich lassen sich
aus der Anpassung aller vier Modelle wertvolle Informationen über mögliche Me-
chanismen herleiten. Der im Abschnitt 3.1.2 vorgeschlagene Mechanismus wird im
Fall einer Deaktivierung durch Aktivzentrenbedeckung durch die Gleichung (3.1.-
2) beschrieben, die der Gleichung (5.1.2c) entspricht, wobei α = 1/ (MCCt) ist.
Die Anpassung der Modelle aus den Gleichungen (5.1.1a-5.1.1d) muß einen
von den Reaktionsbedingungen unabhängigen Wert für α liefern sowie einen Wert
für die Anfangsrußbildungsreaktionsgeschwindigkeit r0C, der wiederum abhängig ist
von den experimentellen Bedingungen im physikalischen Sinne, d.h. er muß physi-
kalisch begründet sein. Da die Versuchsdauer in einer Zeitspanne von zwei bis zu
zwölf Stunden lag, wurde die Auswertung der Versuche auf die ersten 90 Minuten
beschränkt, aus denen je 50 Meßpunkte in regelmäßigem zeitlichem Abstand ex-
trahiert wurden, um eine einheitliche Gewichtung aller Versuche in der Schätzung
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Tabelle 5.1: Anpassung der halb-empirischen Modelle zur Beschreibung der zeitli-
chen Rußablagerung
Modell α r0C [s
−1] EA [
kJ
mol
] RSS TSS R2
Gl. (5.1.1a) 0,16 [8 · 10−4; 1, 9 · 10−2] 21 8635 8853 0,975
Gl. (5.1.1b) 0,072 [7 · 10−4; 1, 2 · 10−2] 31 8495 8853 0,959
Gl. (5.1.1c) 0,052 [7 · 10−4; 1, 3 · 10−2] 30 8581 8853 0,969
Gl. (5.1.1d) 0,77 [1 · 10−3; 3, 2 · 10−2] 29 8649 8853 0,977
der Modellparameter zu gewährleisten. Um die physikalische Abhängigkeit der
Reaktionsgeschwindigkeit von der Temperatur berücksichtigen zu können, wird
r0C = r
0
C,∞ exp
(−EA
RT
)
gesetzt. Somit werden die Modelle durch die beiden einheitlichen Parameter α und
EA konditioniert sowie durch ein für jeden Versuch spezifisches r
0
C,∞.
Die Ergebnisse dieser Anpassungen sind in der Tabelle 5.1 dargestellt. Die
Anpassungen gemäß Gleichungen (5.1.1a) und (5.1.1d) sind besser als die aus
(5.1.1b) und (5.1.1c), da ihr Bestimmtheitsmaß größer ist, wiewohl alle Modelle
die experimentellen Ergebnisse zufriedenstellend widerspiegeln. Der Grund hierfür
mag in ihren unterschiedlichen Verhalten über längere Zeiträume liegen, denn für
die Modelle (5.1.1a) und (5.1.1d) erhält man:
lim
t→∞
CC (t) = +∞
wohingegen die Modelle (5.1.1b) und (5.1.1c) den folgenden Limes aufweisen:
lim
t→∞
CC (t) =
1
α
Tatsächlich wird für diese zwei Modelle über längere Versuchszeiten eine Abwei-
chung von den experimentellen Ergebnissen beobachtet.
Für die Ermittlung der Aktivierungsenergie EA der Rußbildungsreaktion wird
davon ausgegangen, daß die Kinetik sich näherungsweise durch einen Potenzan-
satz beschreiben läßt. Wird allein die Temperatur variiert, ergibt sich folgender
Arrhenius-Zusammenhang:
ln r0C ∝ −
EGA
RT
(5.1.2)
Die für alle vier Modelle ermittelten Aktivierungsenergien sind in der Tabelle
5.2 zusammengestellt. Es ergibt sich, daß die Aktivierungsenergien nah beieinander
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liegen und in der Größenordnung von den aus der Literatur in der Tabelle 1.4
vorgestellten Verkokungsreaktionen sind. Somit unterscheiden sich die Modelle von
der Qualität ihrer Anpassungen her kaum.
Tabelle 5.2: Ermittlung der scheinbaren Aktivierungsenergien der Rußreaktion
Modell EGA [kJ/mol] R
2
Gl. (5.1.1a) 74 0,931
Gl. (5.1.1b) 66 0,929
Gl. (5.1.1c) 70 0,926
Gl. (5.1.1d) 81 0,93
Die ermittelten Aktivierungsenergien EGA sind größer als EA in der Tabelle
5.1. Der Unterschied kann möglicherweise auf das Vorhandensein von Adsorpti-
onswärme zurückzuführen sein oder darauf, daß r0C eine Summe mehrerer Reak-
tionen oder Vorgänge, wie z.B. Bedeckung und Polymerisation, ist, deren jeweilige
Aktivierungsenergien sich voneinander unterscheiden.
5.1.2 Bedeckung und Polymerisation
Abschnitt 5.1.1 hat ergeben, daß die Modelle (5.1.1b) und (5.1.1c) mit Zunahme
der Zeit t immer mehr von den experimentellen Punkten abweichen. Tritt zusätz-
lich ein Polymerisationsvorgang auf, weist die Gleichung (3.1.-1) die Asymptote
f (t) = rPt auf, was experimentell beobachtet wird, und tendiert gegen +∞. Das
Gleichungssystem (5.1.1) wird um einen Polymerisationsvorgang modifiziert, so
daß sich das Gleichungssystem (5.1.3) ergibt
CC =
(
MCCt −
rP
r0S
)
· ln
(
1 + r0St
)
+ rPt (5.1.3a)
CC =
(
MCCt −
rP
r0S
)
·
[
1 − exp
(
−r0St
)]
+ rPt (5.1.3b)
CC =
t (MCCtr
0
S − rP)
1 + r0SMCCtt
+ rPt (5.1.3c)
CC =
(
MCCt −
rP
r0S
)
·
[√
1 + r0St− 1
]
+ rPt (5.1.3d)
Die Modelle (5.1.3) beinhalten jeweils vier Parameter, von denen jedoch MC und
Ct nicht voneinander trennbar sind. Die Tabelle 5.3 zeigt die Ergebnisse der Mo-
dellanpassung.
Die Gesamtanpassung für alle Konzentrationen und Temperaturen mit gemein-
samen Werten für MCCt und rP ergibt kein zufriedenstellendes Ergebnis. Sie offen-
bart eine Abhängigkeit der Polymerisationsgeschwindigkeit von der Temperatur.
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In der Literatur hingegen werden MCCt und rP als unabhängig von der Tem-
peratur und von den Konzentrationen betrachtet. Aus diesem Grund wird eine
Aktivierungsenergie für die Polymerisationsgeschwindigkeit ermittelt. Angenom-
men wird, daß diese Reaktion nullter Ordnung bezüglich der Konzentrationen ist
und mit einem Gesetz vom Arrhenius-Typ beschrieben wird:
rP = r
0
P · exp
(
−EA
RT
)
(5.1.3)
Tabelle 5.3: Anpassungsergebnisse der Modelle (5.1.3): Berücksichtigung eines Po-
lymerisationsvorgangs
Modell α = 1
MCCt
R2 Kohärenz rP
Gl. (5.1.3a) 0,24 0,982 +
Gl. (5.1.3b) 0,1 0,974 -
Gl. (3.1.-1) 0,07 0,983 ++
Gl. (5.1.3d) 1,019 0,977 -
Alle Modelle weisen eine gute Anpassung an die experimentellen Ergebnisse auf,
wie die Abbildung 5.1 veranschaulicht. Die Berücksichtigung eines Polymerisati-
onsvorgangs führt zu höheren α-Werten, wie in der Tabelle 5.3 gezeigt wird, d.h.
durch Polymerisation wird mehr Ruß mit weniger Aktivzentren produziert. Jedoch
ergeben die Gleichungen (5.1.3b) und (5.1.3d) keine sinnvolle Abhängigkeit der Po-
lymerisationsgeschwindigkeit von der Temperatur. Das Arrhenius-Diagramm für
(5.1.3a) und (5.1.3c) zur Ermittlung der Aktivierungsenergie des Polymerisations-
vorgangs ist in Abbildung 5.2 dargestellt, die zugehörigen numerischen Werte sind
in der Tabelle 5.4 wiedergegeben. Trotz der guten Anpassung beider Modelle wird
eine plausible Aktivierungsenergie nur für das Modell (3.1.-1) erhalten, was die
Wahl des im Kapitel 3 vorgeschlagenen Reaktionsmechanismus bekräftigt.1
Tabelle 5.4: Aktivierungsenergie des Polymerisationsvorgangs
Modell EA [kJ/mol] R
2
Gl. (5.1.3a) 1250 0,98
Gl. (5.1.3c) 112 0,997
1Ein möglicher Grund liegt in der ln-Funktion, die gegen ∞ divergiert und dabei rP vermin-
dert.
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Abbildung 5.1: Rußbildung durch Aktivzentrenbedeckung und Polymerisations-
vorgang: Anpassung der Modelle aus den Gleichungen (5.1.3)
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Abbildung 5.2: Ermittlung der Aktivierungsenergie der Polymerisationsreaktion
Die kinetischen Parameter dieses Modells vom Langmuir-Hinshelwood-Typ (s.
Gleichungen (3.1.2) und (3.1.2)) werden unter Berücksichtigung des Temperatu-
reinflusses, d.h. mittels eines Arrhenius-Gesetzes und eines Van’t Hoff-yGesetzes,
ermittelt.
k = k0 exp
(
−EA
RT
)
(5.1.4)
KA = KA0 exp
(
QA
RT
)
(5.1.5)
KB = KB0 exp
(
QB
RT
)
(5.1.6)
Für die Schätzung der Parameter der Adsorptionswärme Qi, der Gleichge-
wichtskonstante Ki sowie der Aktivierungsenergie EA und des Exponentialvor-
faktors k0 stehen 38 Punkte zur Verfügung. Da das Problem stark nicht-linear ist,
erfolgt die Anpassung mittels eines Levenberg-Marquardt-Verfahrens.
Die Abbildung 5.3(a) stellt die Ergebnisse der Anpassung des Langmuir-Hin-
shelwood’schen kinetischen Ansatzes dar: der Fehler ist bei einem Konfidenzin-
tervall von 95% sehr groß, und zwar aufgrund der geringen Datenanzahl und der
exponentiellen Verknüpfungen, die die Lösung des Gleichungssystems erschweren.
Zur Vereinfachung der Anpassung werden die Adsorptionskonstanten als quasi
temperaturunabhängig angenommen und dementsprechend der kinetische Ansatz
so modifiziert, daß nur noch vier Parameter zu schätzen sind. Die Ergebnisse sind
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Abbildung 5.3: Ermittlung der kinetischen Parameter (a) des Langmuir-Hinshel-
wood’schen Modells und (b) des modifizierten Langmuir-Hinshelwood’schen Mo-
dells
in Abbildung 5.3(b) dargestellt. Diese Optimierung mit vier Parametern stimmt
mit den experimentellen Werten besser überein. Die ermittelte Aktivierungsener-
gie ist niedrig; sie beträgt ungefähr 34 kJ/mol und ist wesentlich kleiner als die
Aktivierungsenergie der Polymerisation, und die Präkursoren lassen sich relativ
leicht bilden. Dies bedeutet auch, daß dieses Modell unter niedrigen Temperaturen
eine Rußbildung hauptsächlich durch Bedeckung der Aktivzentren voraussagt. Be-
merkenswert ist außerdem, daß sich die ermittelte Gesamtaktivierungsenergie EGA
zwischen den Aktivierungsenergien der Bedeckung und der Polymerisation befin-
det.
Die Berechnungen der Ableitung des Rußgehalts nach der Zeit zeigen, daß die
mit den ermittelten Parametern geschätzte Deaktivierungsfunktion mit den Ex-
perimenten übereinstimmt. Die Schätzung der Anfangsgeschwindigkeit (dC/dt)0
mittels einer numerischen Methode erschwert die Behandlung der Deaktivierungs-
funktion ϕC, was eine potentielle Quelle für Ungenauigkeit darstellt.
In Abbildung 5.4 ist die Anpassung der Gewichtszunahme mit den experi-
mentellen Werten und die daraus resultierende Deaktivierungsfunktion dargestellt.
Trotz der Ungenauigkeit der Ableitung stimmt der berechnete Verlauf von ϕC mit
dem Experiment überein.
Deaktivierung durch Rußbildung 121
                          
    
    
 
	 

 
 
                     
   
   
 !  "
 
ϕ#$%&' 
Abbildung 5.4: Vergleich der Modelle mit experimentellen Werten für ϕC und CC:
[C6H14] = 2, 5%, [O2] = 3%, T = 300
◦C
5.1.3 Porenverstopfung
Die zuvor unternommene Anpassung der halb-empirischen Modelle bestätigt die
Verwendung des abgeleiteten Modells aus einem Zweizentrenmechanismus (s. Ab-
schnitt 3.1.3). Nach einigen Stunden kann der Rußgehalt 40% der Katalysatormas-
se erreichen, und angesichts der relativ hohen geschätzten Rußpolymerisationsge-
schwindigkeit ist eine zusätzliche Deaktivierung durch Porenverstopfung plausibel.
Im folgenden werden die Modelle zur Berücksichtigung der Porenverstopfung aus
Abschnitt 3.1.4 an die experimentellen Ergebnisse angepaßt.
Unverzügliche Polymerisation
Die Porenoberflächenverteilung ergibt sich aus der Volumenverteilung der Poren.
Es wird eine zylindrische Porenstruktur angenommen:
gS (D) =
vi (D)
D
∫∞
0
vi(D)
D
dD
Drei Parameter werden im durch Gleichung (3.1.0) beschriebenen Modell unter
Verwendung einer Achsenparallelsuche angepaßt: MC, r
0
S und Ct. Aufgrund der
hohen Rechenzeit werden pro Versuch nur neun experimentelle Punkte extrahiert.
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Die übrigen verwendeten physikalischen Eigenschaften des Katalysators sind in der
Tabelle 5.5 zusammengefaßt.
Tabelle 5.5: Verwendete Eigenschaften des Katalysators für die Modellanpassung
ρ [kg/mol] 1800
AS
[
m2/g
]
124
ν
[
m−1
]
108
In Tabelle 5.6 sind die Ergebnisse der Anpassung angegeben und am Beispiel
von [C6H14] = 2, 5% und [O2] = 3% bei T = 300
◦C in den Abbildungen 5.5(a) und
5.5(b) dargestellt. Es ergibt sich, daß die Poren bis zu einem Durchmesser von 3,2
nm verstopft werden. Dies verursacht einen Flächenverlust von circa 7%, obwohl
der Massenanteil des Rußes in diesen Mikroporen nur 0, 6% beträgt.
Tabelle 5.6: Anpassungsergebnisse des Modells einer unverzüglichen Polymerisati-
on bei Betrachtung eines Zweizentrenmechanismus
[C6H14]% [O2]% T[
◦C] Ct
[
kmol
kg
]
MC
[
kg
kmol
]
r0S [s
−1] DC[nm]
1,5 3 275 1, 008 · 10−5 18312, 5 6, ·10−5 3,18
1,5 3 300 1, 953 · 10−5 18625 3, 64 · 10−5 3,20
2,5 3 300 1, 614 · 10−5 18437,5 6, 44 · 10−5 3,19
Die Molmassen der verschiedenen Versuche weichen sehr wenig voneinander
ab. Die Bedeckungsgeschwindigkeit scheint bei 275◦C zu hoch zu sein, was daran
liegen könnte, daß der Rußanteilsbereich nicht derselbe ist – er ist viel weniger
verkokt. Ein Vergleich der Experimente scheint schwer zu sein, wenn die Rußan-
teile sehr unterschiedlich sind. Bei 300◦C sind sie jedoch in derselben Größenord-
nung; die Bedeckungsgeschwindigkeit nimmt wieder mit der Konzentration zu. Die
Konzentration der aktiven Zentren ist relativ konstant, jedoch viel kleiner als die
Ergebnisse aus Abschnitt 5.1.2.2
Wenn die durchschnittliche Länge der Mikroporen ν−1 auf 1µm vergrößert wird,
ändern sich die Parameter um nur wenige Prozente. Der wesentliche Unterschied
liegt darin, daß bei gleichem Volumen die Anzahl der Poren umso geringer ist,
je länger die Poren sind. Die langen Poren werden sehr schnell verstopft, und die
in ihnen abgelagerte Rußmenge ĈC ist dementsprechend sehr klein. Im Beispiel
impliziert ein Rußgehalt von 0,023% einen Oberflächenverlust von 6,85%.
2Der angenommene Anfangswert MC für die Anpassung liegt in der Größenordnung von dem
von Marin et al. (1986).
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Abbildung 5.5: Unverzüglicher Polymerisationsvorgang: (a) Modellanpassung an
das Experiment und (b) Rußverteilung in den Mikro- und Makroporen
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Abbildung 5.6: Vergleich der experimentellen Deaktivierungsfunktion ϕC der Ruß-
bildungsreaktion mit der aus dem Modell einer unverzüglichen Polymerisation er-
mittelten
Die theoretische Aktivität des Modells ergibt sich aus der Ableitung der Funk-
tion (3.1.0). In Abbildung 5.6 ist die Deaktivierungsfunktion ϕC in Abhängigkeit
vom Rußanteil CC dargestellt. Das Modell weicht sehr stark von den experimen-
tellen Punkten ab. Bemerkenswert ist, daß die experimentelle Aktivität gegen 4%
zu tendieren scheint. Die hierfür erforderliche Zeit ist jedoch sehr groß. Für einen
niedrigen Rußgehalt liegt die Modellaktivität unter der experimentellen Aktivität.
Dies kann auf die unverzügliche Porenverstopfung zurückzuführen sein und führt
zu einer Überschätzung des Aktivitätsverlusts. Ebenso wird die Aktivität für hohe
Rußgehalte überschätzt. Damit ist dieses Modell nicht geeignet zur Beschreibung
der Deaktivierung durch Rußbildung. Die ermittelten Parameter sind damit ledig-
lich Optimierungsparameter: zwar liefern sie eine gute Übereinstimmung für die
Gewichtszunahme, ihre physikalische Bedeutung aber bleibt fragwürdig.
Endliche Polymerisationsgeschwindigkeit
In diesem Abschnitt werden die im Abschnitt 3.1.4 hergeleiteten Gleichungen mit
einer Achsenparallelsuche angepaßt. Dabei werden Ct, MC, rP und r
0
S geschätzt.
Unterscheidet sich P deutlich von 1, dann sind die Optimierungsparameter MC
und Ct trennbar, jedoch sorgt diese Bedingung für Recheninstabilitäten. Das Kon-
vergenzkriterium liegt bei 10−5. Die Anpassungsergebnisse zeigt die Tabelle 5.7.
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(b) Verlauf des Rußgehalts und der Aktivität über die Zeit: T=275◦C
Abbildung 5.7: Anpassung des Modells endlicher Rußpolymerisationsgeschwindig-
keit
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Die Beschreibung der Rußablagerung über die Zeit ist zufriedenstellend, wie
die Abbildung 5.7(a) veranschaulicht. Hingegen liefert das Modell keine zufrieden-
stellende Beschreibung der Aktivität während des Deaktivierungsprozesses, außer
beim Versuch bei 275◦C (s. Abbildung 5.7(b)). Für längere Zeiträume überschätzt
das Modell den Rußgehalt, was z.B. auf eine zu hohe Polymerisationsgeschwindig-
keit zurückzuführen ist. Ferner werden die gewundenen experimentellen Verläufe
(s. Abbildung 5.6) mit diesem Modell nicht widergespiegelt.
Tabelle 5.7: Endliche Polymerisationsgeschwindigkeit. Ergebnisse der Anpassung
[C6H14]% [O2]% T[
◦C] Ct
[
kmol
kg
]
MC
[
kg
kmol
]
r0S [s
−1] rP [s
−1]
1,5 3 275 3, 091 · 10−6 22525 1, 128 · 10−3 6, 85 · 10−6
1,5 3 300 6, 982 · 10−6 22525 3, 58 · 10−4 7, 6 · 10−6
2,5 3 300 5, 491 · 10−6 23355 7, 28 · 10−4 1, 035 · 10−5
Der maximale Flächenverlust wird durch
p =
∫ Db
0
gS (u) du (5.1.6)
berechnet. Db entspricht dem Durchmesser, der nach der Zeit tb verstopft sein
kann. Angenommen wird, daß der Ruß eine Kugelgeometrie aufweist. Von daher
ergibt sich Db aus:
Db =
[(
t rP
Ct
+ MC
)
· 6
NA · πρ
]1/3
(5.1.6)
Der Ruß kann Poren bis zu einem Durchmesser von 5,6 nm verstopfen und einen
Verlust an freier Fläche von bis zu 50% verursachen. Das Verhältnis zwischen der
Bedeckungs- und der Polymerisationsgeschwindigkeit liegt etwa zwischen 70 und
160. Aufgrund der hohen Molmasse des Rußmoleküls MC werden in diesem Mo-
dell Poren, deren Durchmesser kleiner als 3 nm ist, unverzüglich verstopft; daraus
resultiert ein Verlust an Aktivfläche von 1%. Diese Größenordnung von MC und
Ct entspricht der von Marin et al. (1986) angegebenen.
Obwohl die Deaktivierung der Hauptreaktion, d.h. die Verbrennung von Hexan,
nicht direkt ermittelt wurde, kann dank dieses Modells dennoch behauptet werden,
daß die eventuelle Porenverstopfung durch Polymerisation auftritt und daß für
niedrige Rußgehalte die Deaktivierung im wesentlichen aus Aktivzentrenbedeckung
resultiert. Darüberhinaus ist sowohl die Annahme P = 1 aus den Abschnitten
3.1.2 und 3.1.3 bestätigt sowie die Gültigkeit der daraus resultierenden kinetischen
Untersuchung gewährleistet.
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5.2 Bethe-Gitter
Der Abschnitt 5.1.2 hat gezeigt, daß die Aktivitätsverläufe nicht nur durch zwei
Deaktivierungsschritte erklärt werden können, nämlich die Bedeckung und den
Polymerisationsvorgang, sondern auch, daß die Beschreibung der Porenstruktur
mit nur einem Porenbündel beschränkt ist. Die Beschränkung läßt sich umge-
hen, indem eine verzweigte Porenstruktur wie die des in Kapitel 3.2 vorgestellten
Bethe-Modells auf die experimentellen Ergebnisse angewendet wird. Dabei wird
das Bethe-Netzwerk durch einen Verzweigungsgrad Z ∈ N∗ gekennzeichnet.
Betrachte man eine infinitesimale Änderung des Rußgehalts dC, werden als
erstes die Rußverteilungen dCµ, dCM und dĈµ,i in den Mikro- und Makroporen
mit den Gleichungen (3.2.1)-(3.2.4) berechnet. Dann werden die Porositäten εµ,
εM und ε und die erreichbare Porosität ε
A ermittelt.
Die Variationen der Porendurchmesser, die mit zunehmendem Rußgehalt anfäl-
lig für Porenverstopfung sind, werden in der Abbildung 5.8 gezeigt. Augenschein-
lich ist, daß die Porenverstopfung stark von Z abhängt. Dabei sind vier Phasen
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Abbildung 5.8: Entwicklung des Radius der durch Ruß verstopften Poren mit dem
Rußgehalt in Abhängigkeit vom Verzweigungsgrad Z in einem Bethe-Netzwerk
deutlich zu erkennen:
• (I) Entspricht der Verstopfung der kleinen Poren, die in der Porengrößen-
verteilung deshalb vernachlässigbar sind, weil ihre Nichtbeachtung keinen
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wesentlichen Einfluß auf die Erreichbarkeit hat.
• (II) Die Wirkung des Verzweigungsgrads wird bemerkbar: ein schwach ver-
zweigtes Netzwerk hält der Deaktivierung schlechter stand. Eine kleine Zu-
nahme von CC bewirkt eine starke Zunahme von Db.
• (III) Der Verlust an Aktivfläche in den Mikroporen ist so groß, daß diese die
Größenordnung der Makroporen erreicht hat. Der Kurvenanstieg in dieser
Phase wird direkt von Z bedingt. Je größer Z ist, desto größer ist der Anstieg.
Am Ende dieser Phase wird eine leichte Beschleunigung der Porenverstopfung
beobachtet.
• (IV) Das System hat die Perkolationsschwelle erreicht und die erreichbare
Porosität ist gleich Null. Daraus resultiert ein Anstieg von +∞; alle Poren
im Netzwerk werden als verstopft bezeichnet.
Perkolationsphänomene in dem mikroporösen Netzwerk sind in der Abbildung 5.9
dargestellt. Sobald sie stattfinden, sinkt der mittlere Radius der Makroporen deut-
lich ab. Diese Phänomene entsprechen der dritten Phase in der Abbildung 5.8. Zum
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Abbildung 5.9: Verlauf des mittleren Radius (a) der Mikroporen und (b) der Ma-
kroporen mit dem Rußgehalt CC in Abhängigkeit vom Verzweigungsgrad Z; Ver-
gleich der Porenstrukturen
Vergleich wird in Abbildung 5.9 die Rußablagerung in einem Bündel parallel liegen-
der Poren dargestellt. Dort lagert sich der Ruß aufgrund der hohen zur Verfügung
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stehenden Aktivfläche zuerst in den Mikroporen ab. Die vollständige Porenverstop-
fung tritt auf bei einem Rußgehalt von 70%, wovon 33% in den Mikro- und 37%
in den Makroporen lagern. Diese Verteilung entspricht dem Porositätsverhältnis
εµ/εM.
Im Bethe-Netzwerk lagert sich der Ruß ebenfalls zuerst hauptsächlich in den
Mikroporen ab. Jedoch wird hier geschätzt, daß ein Rußgehalt zwischen 10 und
20% ausreicht, um eine vollständige Deaktivierung der Mikroporen zu verursachen
(s. Abbildungen 5.9 und 5.10); im Extremfall wird die Perkolationsschwelle des
Netzwerks für einen Rußgehalt CC von etwa 45% erreicht. Ferner beinhalten die
Makroporen für CC > 25% mehr Ruß als die Mikroporen.
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Abbildung 5.10: Rußverteilung (a) im Bethe-Netzwerk (Mikroporen) und (b)
im Porenbündel (Makroporen): Sättigungsphänomen der Mikroporen und Verko-
kungsbeschleunigung der Makroporen
Außerdem nimmt die Mikroporosität wesentlich schneller als die durchschnittli-
che Mikroporengröße ab. Für Z = 10 und CC = 0, 2 zum Beispiel hat die Mikropo-
rosität um etwa 97% abgenommen, wohingegen r̄µ nur um 27% vermindert wurde.
3
Diese schwache Porosität bleibt jedoch erhalten und nimmt nur allmählich bis zur
Perkolationsschwelle ab, an der sie unstetig Null erreicht; sie ist in der Abbildung
5.9 (a) durch das obere Knie zu erkennen.
Die Abbildung 5.11 zeigt die gute Übereinstimmung des Deaktivierungsmodells
für einen Rußgehalt kleiner 15% in dem Bethe-Netzwerk mit den experimentellen
3Der mittlere Radius ergibt sich aus: r̄µ =
R
∞
0
vµrdr
R
∞
0
vµdr
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Abbildung 5.11: Experimenteller Verlauf der Deaktivierungsfunktion ϕC mit dem
Rußgehalt CC für (a) T=275
◦C und (b) T=300◦C inkl. Einfluß der C6H14-
Konzentration und jeweilige Anpassung des Verzweigungsgrads Z im Bethe-
Netzwerk für x0O2=3%
Aktivitätsergebnissen. Der erhaltene Verzweigungsgrad ist jedoch größer als der-
jenige, der mit der Methode von Seaton (1991) ermittelt wurde. Er nimmt mit der
Temperatur und O2-Konzentration zu, was in diesem Fall dazu führt, daß er nicht
nur die Katalysator- sondern auch die Rußeigenschaft umfaßt. Für einen Rußgehalt
von 15–17% findet eine scharfe Änderung des Aktivitätsverlaufs statt, insbesondere
bei 300◦C. Solche Verläufe sind bereits von Sahimi und Tsotsis (1985) beschrieben
worden (s. auch Abbildung 1.6). Der Wendepunkt deutet auf einen Übergang des
Niederschlagsvolumens zwischen den Regimes überwiegender Vergiftung und be-
herrschender Porenverstopfung hin. Augenscheinlich ist die Wirkung der Tempera-
tur auf die Katalysatordeaktivierung, da deren Kinetik direkt von dieser abhängt.
Der Verlauf von ϕC weicht in besonderem Maße vom Bethe-Modell ab. Dieser
Effekt entspricht der Verstopfung der Poren, deren Durchmesser größer 10Å und
deren Gewicht in der Porengrößenverteilung nicht mehr vernachlässigbar ist. Bei
275◦C resultiert die Deaktivierung hauptsächlich aus der Bedeckung der Aktivzen-
tren. Bei 300◦C fängt eine eindeutige Porenverstopfung für CC ≈ 17% an. Ferner
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ist eine Perkolationsschwelle experimentell zu beobachten, deren Wert von der Gas-
zusammensetzung abhängt. In der Tat ist eine Abhängigkeit der Rußeigenschaften,
wie z.B. der Dichte, von den Reaktantenkonzentrationen zu erwarten. Betrachtet
man den niedrigen Rußgehalt CC an der Perkolationsschwelle, kann man davon
ausgehen, daß die Makroporen ähnlicherweise unerreichbar werden. Darüberhin-
aus gehören sie nicht zu einem Bündel parallel liegender Poren um das mikroporöse
Netzwerk, sondern sind genauso Teil eines verzweigten Porennetzwerks.
5.3 Quadratisches Porennetzwerk – Isotherme
Bedingungen
In den Abschnitten 5.1 und 5.2 ist gezeigt worden, daß während der Verbrennung
von Hexan in dem TiO2-Katalysator aufgrund hoher Rußgehalte eine Porenver-
stopfung auftreten kann. Dadurch werden die Transporteigenschaften des Kata-
lysators möglicherweise erheblich beeinträchtigt. Die Beschreibung des porösen
Milieus mit einem Bethe-Modell ist zufriedenstellend für einen kleinen Rußgehalt,
gilt aber nur für gradientenlose Konzentrations- und Temperaturfelder innerhalb
eines katalytischen Korns. Diese Einschränkungen werden zum Teil durch die An-
wendung des im Kapitel 3 und 4 vorgestellten Porenmodells aufgehoben. In diesem
Abschnitt werden die Einflüsse der Stofftransporthemmungen auf die Deaktivie-
rung durch Rußbildung untersucht und eventuelle Porenstrukturveränderungen
berücksichtigt. Dies dient außerdem der Auswertung experimenteller Versuche in
kleinen Partikeln (s. Abschnitt 2.4.2).
Im nachfolgenden Abschnitt 5.4 werden Wärmetransporthemmungen hinzu-
gefügt und die Konsequenzen der Temperaturgradienten auf die Deaktivierung
analysiert. Dort wird ebenfalls ein Zusammenhang zur experimentellen Pelletver-
kokung aus Abschnitt 2.5 hergeleitet.
Die getroffenen Annahmen zur Durchführung der Auswertung und der Model-
lierung der Rußbildungsreaktion waren die folgenden:
• Rußbildung und Verbrennung folgen einem parallelen Mechanismus. Dabei
ist die Verbrennung die Hauptreaktion und wird mit einem kinetischen Po-
tenzansatz erster Ordnung beschrieben; der zweite Reaktant liegt im Über-
schuß vor.
• Die Reaktantenkonzentrationen sind so niedrig, daß eine Ausdehnung der
Gasphase und demzufolge Druckgradienten in dem Katalysator vernachlässig-
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bar sind. Somit kann der Stofftransport mit einem Fick’schen Gesetz be-
schrieben werden (s. auch Abschnitt 3.3).
• Die kinetischen Gesetze gelten für den gesamten Konzentrationen- und Tem-
peraturbereich.
5.3.1 Konvergenzproblem
Zur Beschreibung des Deaktivierungsvorgangs müssen, im Gegensatz zur Vorga-
be des Kapitels 4, die Gleichungen dynamisch gelöst werden. Dabei sind einige
Annahmen erforderlich:
• Im Vergleich zur Hauptreaktion findet die Deaktivierung langsam statt. Dies
führt dazu, daß sich nach einer infinitesimalen Änderung des Systemzustands
die Konzentrationen (bzw. die Temperatur unter nicht-isothermen Bedingun-
gen) gemäß eines sinnvollen physikalischen Profils unverzüglich einstellen.
• Eine Änderung des Zeitschritts soll keine Wirkung auf die Lösung haben. Ist
der Zeitschritt klein genug, muß das Problem gegen eine Lösung konvergieren.
• Der Zeitschritt muß dementsprechend ausreichend groß sein, um einen ver-
nünftigen Zeitfortschritt zu gewährleisten.
Die zeitliche Deaktivierung des Porennetzwerks wird durch den Parameter τ ver-
körpert. In der Abbildung 5.12 sind die zeitlichen Verläufe des Wirkungsgrads
unter isothermen Bedingungen für verschiedene Diffusionshemmungen dargestellt.
Sechs Monte-Carlo Simulationen wurden mit einem 40× 40 Porennetzwerk durch-
geführt.
Für hinreichend kleine Zeitschritte δτ ist ersichtlich, daß das Problem gegen
eine Lösung konvergiert. Jedoch ist der zur Konvergenz benötigte Zeitschritt we-
sentlich kleiner im Transportbereich als im chemischen Bereich. Dies ist auf die
Bildung einer steilen Reaktionsfront, die in einer engen Porenschicht stattfindet,
zurückzuführen. Dieses steile Profil ist numerisch schwer zu handhaben. Ist der
Zeitschritt δτ nicht hinreichend klein, entsteht eine zeitliche Abweichung des er-
mittelten Deaktivierungsverhaltens gegenüber der Lösung. Der Standardzeitschritt
für die Modellierung der Deaktivierungsvorgänge beträgt 0,025.
5.3.2 Bedeckung der Aktivzentren
Sind im Gegensatz zu den Abschnitten 5.1 und 5.2 Konzentrationsprofile vorhan-
den, entstehen demzufolge Reaktionsgeschwindigkeitsfelder. Die Bedeckung der
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Abbildung 5.12: Einfluß des Zeitschritts δτ auf die zeitlichen Verläufe von η für
verschiedene Thiele-Kriterien.
Aktivzentren ist mit einem Mechanismus vom Langmuir-Hinshelwood-Typ be-
schrieben worden (s. Abbschnitt 3.1.2). Dabei müssen zwei Fälle unterschieden
werden, je nachdem wie hoch die Konzentrationen bzw. die Adsorptionseffekte
sind. Für niedrige Konzentrationen an Hexan (O2 überschüssig) ist der Zusam-
menhang zwischen der Bedeckungsgeschwindigkeit rS und dem Druck PA linear.
Ist KAPA ≫ 1, sind die Adsorptionseffekte nicht mehr vernachlässigbar. Eine Ab-
nahme der Reaktantenkonzentration bedeutet nicht zwangsläufig eine Senkung der
Bedeckungsgeschwindigkeit. Die Abbildung 5.13 veranschaulicht diese Abhängig-
keit von rS von der Konzentration für diese zwei extremen Fälle. Diese Eigenschaft
des kinetischen Ansatzes kann auf die Verläufe von η (τ) vs. φ wirken.
Die zeitlichen Verläufe des Wirkungsgrads in Zusammenhang mit dem Thiele-
Kriterium sind in der Abbildung 5.14 dargestellt. Die Abbildung 5.14(a) zeigt,
daß das Netzwerk unter den gegebenen Bedingungen – isotherme Deaktivierung
durch Aktivzentrenbedeckung, paralleler Mechanismus – schneller im chemischen
Bereich als im Transportbereich deaktiviert wird. Dieses Ergebnis stimmt mit dem
von Masamune und Smith (1966) mit dem homogenen Modell ermittelten über-
ein. Bemerkenswert ist der Definition von τ zufolge, daß im wahren kinetischen
Bereich η = 0 für τ = 1 ist. Die scheinbare Deaktivierungsgeschwindigkeit ∂η
∂τ
ist
immer schneller im chemischen als im Transportbereich. Darüberhinaus wird die
zur vollständigen Deaktivierung des Netzwerks erforderliche Deaktivierungszeit im
Transportbereich erheblich verlängert. Z.B. hat der Katalysator für φ = 3 bereits
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Abbildung 5.13: Adsorptionseffekte auf die Bedeckungsgeschwindigkeit für einen
Langmuir-Hinshelwood’schen Ansatz
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Abbildung 5.14: Zeitliche Entwicklung des Wirkungsgrads unter isothermen Be-
dingungen in Abhängigkeit von φ; Deaktivierung durch Aktivzentrenbedeckung.
MC=3 und L=60
Deaktivierung durch Rußbildung 135
60% seiner Aktivität nach τ = 2 verloren. Dies kann für einen Prozeß, dessen
Durchführung aufwendig ist, wie z.B. ein Schüttungswechsel, von wesentlicher Be-
deutung sein: die gesamte Aktivität des Korns
∫ τ |η=0
τ=0
ηdτ ist unter Umständen im
Transportbereich nicht unbedingt wesentlich kleiner. Außerdem bleibt der Zusam-
menhang des Wirkungsgrads mit dem Thiele-Kriterium η ∝ 1
φ
im Transportbereich
zu jeder Zeit τ erhalten (s. Abbildung 5.14(b)).
5.3.3 Porenverstopfung
Tritt zusätzlich zu der Bedeckung der Aktivzentren Porenverstopfung auf, wird
die Deaktivierung nicht nur durch r0S, sondern auch durch die Rußeigenschaft ψ
und den Rußdurchmesser DC charakterisiert. Der Abschnitt 5.3.2 hat gezeigt, daß
die zeitliche Entwicklung der Deaktivierung durch Bedeckung sehr stark von dem
Vorhandensein der Diffusionshemmung abhängt. Aus diesem Grund ist es vorteil-
haft, die Untersuchung der Deaktivierung durch Porenverstopfung je nach Regime
zu differenzieren.
Chemisches Regime
Für eine Reaktion, deren Kinetik sehr langsam ist, können die Diffusionshemmun-
gen vernachlässigt werden. In diesem Fall sind die Konzentrationsprofile flach und
die Deaktivierung sowohl durch Bedeckung der Aktivzentren als auch durch Po-
renverstopfung ist regelmäßig, aber stochastisch gemäß der Porengrößenverteilung
im Netzwerk verteilt.
Die Abbildung 5.15 zeigt die wesentliche Rolle des Deaktivierungsfaktors ψ
auf den zeitlichen Verlauf des Wirkungsgrads. Für ψ 6 0, 01 wird die Deakti-
vierung nur durch Bedeckung verursacht. Für ψ > 0, 2 stammt die Deaktivie-
rung vorwiegend aus Perkolationsphänomenen. Im Übergangsbereich finden die
beiden Prozesse in derselben Größenordnung statt. Solche Verläufe stimmen mit
denen von Sahimi und Tsotsis (1985) überein (s. auch Abschnitt 1.4.4). Wenn
Perkolationsphänomene auftreten, wird das Netzwerk schneller deaktiviert. Die
auftretenden Diskontinuitäten kommen einerseits von der Betrachtung einer Pois-
sonverteilung der Rußgröße und andererseits von der Eigenschaft der zur Unter-
suchung verwendeten Porengrößenverteilung. Sie können durch die Wahl einer
kleineren Trägermolekülgröße DC gedämpft werden. Die Ergebnisse wurden für
5 · 10−3 6 δτ 0 6 5 · 10−2 ermittelt. Der Zeitschritt wird während der Simulati-
on automatisch verkleinert, wenn eine bestimmte Perkolationsgeschwindigkeit δp
δτ
überschritten wird, damit erhebliche Strukturänderungen in diesem Zeitintervall
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Abbildung 5.15: Isotherme Deaktivierung im wahren kinetischen Bereich (a) Ein-
fluß von ψ auf den Wirkungsgrad für DC = 5Å (b) Einfluß der Größe der Träger-
moleküle DC auf den Wirkungsgrad für ψ = 1
und die daraus resultierenden numerischen Instabilitäten vermindert werden.
In der Abbildung 5.15 ist der Einfluß der Größe der Trägermoleküle DC auf die
Deaktivierung für ψ = 1 ohne jegliche Diffusionshemmung dargestellt. Je größer
DC ist, desto länger wird eine Kette mit n Einheiten. Für ein und dieselbe Kinetik,
wie hier ψ = 1, werden die kleinen Poren mit steigendem DC schneller verstopft,
und die Perkolationseffekte treten drastischer ein. Auch für DC = 1Å weicht der
zeitliche Verlauf des Wirkungsgrads vom Fall der Deaktivierung durch Bedeckung
ab. Eine kleine Rußeinheitsgröße sorgt für eine bessere Verteilung des Rußes in den
Poren, womit sich die Lösung dem Modell der uniformen Bedeckung, das Sahimi
und Tsotsis (1985) verwendet haben, nähert.
Zum Vergleich werden die von Marin et al. (1986) gewonnenen Ergebnisse zur
Beschreibung der Deaktivierung durch Rußbildung während der Butendehydrie-
rung in einer Modellierung herangezogen. Dort ist aufgrund der kleinen experimen-
tell verwendeten Partikeldurchmesser jegliche Diffusionshemmung ausgeschlossen.
Die ψ-Werte liegen zwischen 5·10−3 und 9 ·10−3 und sind damit relativ niedrig. Je-
doch haben die Autoren Rußpartikelgrößen von 28 bis 32Å ermittelt, deren Größen-
ordnung die gleiche ist wie die im Abschnitt 5.1.3 ermittelte. Werden diese Werte
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im vorliegenden Modell verwendet, tritt Porenverstopfung schon für DC = 10Å
auf. Wird DC = 20Å angenommen, verliert das Netzwerk quasi unverzüglich 35%
seiner Aktivität, was unrealistisch erscheint. Zu dieser hohen Perkolationsschwelle
kommt es nicht nur wegen einer hohen Rußpartikelgröße oder der gegebenen Poren-
größenverteilung, sondern sie liegt auch an der zweidimensionalen Gitterstruktur
des Modells.
Transportbereich
Tritt eine Diffusionshemmung unter Berücksichtigung einer möglichen Porenver-
stopfung auf, unterscheidet sich der Deaktivierungsverlauf in Abhängigkeit von
der Zeit wesentlich vom Fall einer Deaktivierung allein durch Aktivzentrenbe-
deckung. Die Abbildung 5.16 zeigt die zeitliche Entwicklung des Wirkungsgrads
in Zusammenhang mit dem Anfangs-Thiele-Kriterium φ0 und dem Parameter ψ.
Wenn letzterer gegen Null tendiert, nähert sich die Lösung der einer Deaktivierung
reiner Bedeckung. Die Wirkung von ψ auf die zeitlichen Verläufe ist vielfältig und
komplex. Im Übergangsbereich ist jedoch die erforderliche Zeit zur vollständigen
Deaktivierung durch Porenverstopfung kleiner als die durch Bedeckung (s. Ab-
bildung 5.16(a)). Bei zunehmender Diffusionshemmung entstehen Schwingungen
in den Verläufen von η vs. τ , die sehr stark von der Natur des Rußes, d.h. von
ψ abhängen. Analog zu dem wahren chemischen Bereich wird die Deaktivierung
durch die Porenverstopfung beschleunigt mit dem Unterschied, daß diese Beschleu-
nigung nur für einen gegebenen Zeit- und ψ-Bereich gilt. Dieser Übergangsbereich
von ψ ist von wesentlicher Bedeutung, wie die Abbildung 5.16(b) veranschaulicht.
Dabei stellt man fest, daß die erforderliche Zeit zur vollständigen Deaktivierung
des Katalysatorkorns größer als die einer reinen Bedeckungsdeaktivierung ist, so
daß die Vorhersage der Deaktivierungszeit erschwert wird.
Erschwert ist die Lösung des Systems auch, wenn der ψ-Wert sich im Übergangsbe-
reich befindet. Ist weder die Porenverstopfung noch die Bedeckung der Aktivzen-
tren der überwiegende Deaktivierungsprozeß, können Konvergenzprobleme auftre-
ten. Dieser Stabilitätsbereich hängt sowohl von ψ als auch von φ0 ab. Der niedrige
zur Simulation verwendete Verzweigungsgrad ist vermutlich auch ein Grund für
die Konvergenzschwierigkeit.
Im Gegensatz zu dem wahren kinetischen Bereich hängt der Wirkungsgrad η0
von φ0 ab, so daß die Verwendung der Deaktivierungsfunktion ϕ anstelle von η den
Vergleich der Simulationsergebnisse im Transportbereich begünstigt.4 Die Abbil-
4Zur Ermittlung der Deaktivierungsfunktion wird die im Kapitel 3 vorgestellte Gleichung
(3.1.1) verwendet. Aufgrund der Konzentrationsprofile im Transportbereich ergibt sich ϕ aus
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Abbildung 5.16: Einfluß des Parameters ψ auf den Wirkungsgrad für eine isotherme
Deaktivierung im Übergangs- und Transportbereich; DC = 5Å
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7
0,0
0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,7
0,8
0,9
1,0
DC=5 A
 
 
 
C
 [-
]
CC [-]
(a) φ0 = 1, 5
0,00 0,05 0,10 0,15 0,20 0,25
0,0
0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,7
0,8
0,9
1,0
C
 [-
]
CC [-]
DC= 5 A
 =0.1
 =0.05
 =0.01
(b) φ0 = 3, 5
Abbildung 5.17: Verläufe der Deaktivierungsfunktion ϕC der Rußbildungsreakti-
on im Übergangs- (a) und strengen Transportbereich (b) in Abhängigkeit vom
Parameter ψ; DC = 5Å
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dung 5.17 zeigt den Verlauf der Deaktivierungsfunktion der Rußreaktion ϕC mit
dem Rußgehalt des gesamten Netzwerks CC im Übergangs- und Transportbereich
(Abbildung 5.17(b)). Im Übergangsbereich (s. Abbildung 5.17(a)) stellt man un-
ter gegebenen Bedingungen fest, daß die Deaktivierungsfunktion durch den Einfluß
der Porenverstopfung größer als die unter Aktivzentrenbedeckung sein kann. Durch
größere Rußmoleküle, d.h bei zunehmendem ψ, nehmen die Perkolationsphänome-
ne zu und der zur Deaktivierung des Pellets erforderliche Rußgehalt nimmt ab.
Dies ist im Transportbereich nur bedingt verifiziert. Die Abbildung 5.17(b) zeigt
z.B., daß ein hoher Rußgehalt den Katalysator nicht so stark deaktiviert, wenn
Poren verstopft sind. Dieser Rußgehalt kann, wie in der Abbildung 5.16(b) er-
sichtlich, jedoch schnell erreicht werden. Für Übergangswerte von ψ wird zuerst
eine vorwiegende Deaktivierung durch Porenverstopfung festgestellt (s. Abbildung
5.17(b) für ψ = 0, 05) und dann durch Aktivzentrenbedeckung, was letztendlich
für eine längere Aktivitätszeit und einen höheren Rußgehalt sorgt. Dieser Effekt
ist im wahren chemischen Bereich nicht erkennbar, da die Konzentrationsprofile
dort flach sind und sich während der Deaktivierung kaum ändern.
Perkolationseigenschaften
Die perkolationsähnlichen Phänomene sind in der Abbildung 5.18 wiedergegeben.
Die Abbildung 5.18(a) zeigt die Änderung der Erreichbarkeit XA und des isolierten
Porenanteils X I mit der Wahrscheinlichkeit (1−p) in Abhängigkeit des Parameters
ψ im wahren kinetischen Bereich, wobei p der Anteil der offenen Poren ist (s. Ab-
schnitt 1.4.2). Nach dem bekannten linearen Zusammenhang, in dem alle aktiven
Poren erreichbar sind, nimmt die Erreichbarkeit mit dem Anteil der verstopften Po-
ren stark ab. Diese Abnahme wird durch ein erhöhtes ψ verschärft; darüberhinaus
hängt die Perkolationsschwelle u.a. von ψ, aber auch von DC und von der Po-
rengrößenverteilung ab. Der Effekt der Verwendung eines endlichen Netzwerks ist
ersichtlich. Trotz des ähnlichen Verhaltens des Systems ohne jeglichen Diffusions-
vorgang mit dem reinen Perkolationsproblem liegt der Unterschied darin, daß eine
Pore nur unter der Bedingung verstopft werden kann, daß sie aktiv und erreichbar
ist, wohingegen im Perkolationsproblem die Poren stochastisch, unabhängig von
der Erreichbarkeit, aus dem Netz entfernt werden.
Im Transportbereich ist die Perkolationsschwelle deutlicher. Nach dem üblichen
linearen Zusammenhang zwischen XA und (1−p) sinkt die Erreichbarkeit drastisch
dem Wirkungsgrad:
ϕC =
ηC
η0
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Abbildung 5.18: Perkolationsphänomene (a) im wahren kinetischen Bereich (b)
mit Diffusionshemmungen; Einfluß des Polymerisationsfaktors ψ; DC = 5Å; Netz-
werkgröße L = 40, 1600 Knoten, MC = 6
gegen Null. Je größer ψ und φ sind, desto größer ist die Perkolationsschwelle pc.
Die Verwendung größerer Netzwerke würde diese Ergebnisse nicht ändern.
Da die Perkolationseigenschaften von einer Vielzahl von Parametern abhängen,
wie der Struktur des Netzwerks, dessen Größe, aber auch von der Kinetik, der
Natur des Rußes, der Porengrößenverteilung usw., kann an dieser Stelle keine Un-
tersuchung für die einzelnen Parameter durchgeführt werden. Dennoch wird bei
der isothermen Deaktivierung mit Diffusionshemmung verifiziert, daß durch die
Bildung einer Rußschicht der Anteil der aktiven, aber unerreichbaren Poren sehr
groß sein kann im Vergleich zum kinetischen Bereich.
Es ist festgestellt worden, daß das Thiele-Kriterium während des Porenverstop-
fungsprozesses zunimmt, wodurch ein Übergang vom chemischen zum Transport-
bereich möglich ist. Allerdings wird die Perkolationsschwelle aufgrund des niedri-
gen Verzweigungsgrads des Netzwerks schnell erreicht.
5.3.4 Rußverteilung
Die Rußablagerung hängt im wesentlichen von den Konzentrationsprofilen, d.h.
von φ, ab. Unter isothermen Bedingungen sind zwei unterschiedliche Rußprofi-
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le mit dem vorliegenden Mechanismus über die Zeit möglich: eine gleichmäßige
Verteilung oder eine Rußablagerung eher am Rand, wie in der Abbildung 5.19
dargestellt. Damit lassen sich die experimentellen Rußprofile mit einem paralle-
len Mechanismus unter isothermen Bedingungen nur bedingt erklären, und zwar
nur, wenn der Ruß sich am Rand des Pellets ablagert. Sowohl ψ als auch DC be-
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Abbildung 5.19: Rußprofile über die Zeit in dem quadratischen Netzwerk unter
isothermen Bedingungen; Einfluß der Diffusionshemmung (a) in Abhängigkeit von
DC (b) in Abhängigkeit von ψ
einflussen die Rußablagerung, die sich sehr inhomogen im Querschnitt verteilen
kann. Mit der verwendeten Porenstruktur entstehen Perkolationseffekte vor allem
für eine Rußeinheitsgröße > 10Å. Üben diese einen wesentlichen Einfluß auf die
Transporteigenschaft aus, wird der zeitliche Ablagerungsprozeß verlangsamt, was
z.B. in Abbildung 5.16(b) ersichtlich ist. Hat das System die Perkolationsschwelle
erreicht, wird die Ablagerung im erreichbaren Bereich fortgesetzt. Parallel wird
eine starke Zunahme des Thiele-Kriteriums des gesamten Netzwerks beobachtet,
die dennoch nicht direkt für Konzentrations- und Rußprofile verantwortlich ist (s.
Abbildung 5.19(a) für DC = 15Å, τ > 0, 5). Nach wie vor hängen die Konzentrati-
onsprofile von den einzelnen φp und vom Deaktivierungsgrad der jeweiligen Poren
der erreichbaren Phase ab. Darüberhinaus ergibt sich, daß der gesamte Rußgehalt
keine direkte Information über die Transporteigenschaften liefern kann, wie Ab-
bildung 5.16 bekräftigt. Vielmehr erscheint die Verwendung des Thiele-Kriteriums
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des gesamten Netzwerks zur Ermittlung einer Tortuosität mit dem vorliegenden
Verfahren illusorisch. Diese ist dann möglich, wenn die Poren sich gleichmäßig im
Netzwerk verstopfen und der Anteil der verschlossenen Poren nicht zu groß ist.
5.3.5 Vergleich mit dem Experiment
Die in der Thermowaage durchgeführten Experimente zur Untersuchung der Ruß-
bildung aus der Verbrennung von Hexan auf TiO2 können aufgrund der verwen-
deten Partikelgröße als gradientenlos gelten. Zur Durchführung einer Simulation
mit dem gegenwärtigen Modell werden u.a. die Parameter ψ und DC benötigt.
Da die Verbrennungskinetik nicht experimentell ermittelt wurde, wird das Thiele-
Kriterium des gesamten Systems als sehr klein angenommen. ψ wird aus dem
stochastischen Modell und den angenommenen physikalischen Eigenschaften aus
den Tabellen 5.5 bis 5.7 geschätzt und in der Tabelle 5.8 aufgelistet. Hierbei ist
der Referenzradius in der Gleichung (3.3.4) der Makroporenradius rM = 700Å.
Tabelle 5.8: Experimentelle Werte vom Parameter ψ
T[◦C] C6H14[Mol.-%] O2[Mol.-%] ψ [-] † ψ1[-] ‡ ψ2[-] ‡
275 1,5 2 1, 19 · 10−2 5, 5 · 10−3 4, 9 · 10−4
300 1,5 3 2, 33 · 10−2 1, 25 · 10−2 1, 7 · 10−3
300 2,5 3 1, 90 · 10−2 1, 02 · 10−2 1, 2 · 10−3
† Einparametermodell s. Gl. (3.3.4)
‡ Zweiparametermodell s. Gl. (3.3.4)
Die experimentellen und aus der Simulation gewonnenen Deaktivierungsfunk-
tionen ϕC der Rußbildungsreaktion sind in der Abbildung 5.20 als Funktion des
Rußgehalts dargestellt. Dabei wird die Rußpartikelgröße DC variiert.
Die Abbildung 5.20(a) zeigt die Übereinstimmung des Modells mit dem Expe-
riment bei einer Temperatur von 275◦C. Die experimentelle Schwingung ist nicht
richtig wiedergegeben. Dennoch ist die Übereinstimmung für einen Rußgehalt klei-
ner als 6% sehr gut. Rußeinheitsgrößen zwischen 10 und 12Å rahmen die experi-
mentelle Kurve ein. Bei 300◦C ergibt die Modellierung einen ähnlichen Rahmen
für DC (s. Abbildung 5.20(b)). Der hohe experimentelle Rußgehalt kann nur mit
einem niedrigen Wert von DC = 5Å erreicht werden. In diesem Fall ist aber die
Abweichung zum Experiment sehr groß und der Schwingungseffekt wird außer-
dem mit den vorliegenden ψ nicht widergespiegelt. Die Abbildung 5.20(b) zeigt
eine sehr gute Übereinstimmung mit DC = 12Å für CC 6 0, 12. Die Perkolati-
onsschwelle des Systems ist aber zu groß. Eine Verminderung von DC auf 10Å
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Abbildung 5.20: Vergleich der experimentellen Kurvenverläufe von ϕC in
Abhängigkeit von CC mit denen des Modells; (a)-(c) mit einem Parameter (d)
mit zwei Parametern
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unterschätzt die Porenverstopfung für 0, 07 6 CC 6 0, 15, zeigt aber einen inter-
essanten Schwingungseffekt. Das Modell verliert seine Aktivität schneller durch
Perkolation als der Katalysator. Der experimentelle Deaktivierungswiderstand –
Zunahme von dϕC/dCC – ab CC = 12% kann nicht im wahren chemischen Bereich
mit dem Modell erklärt werden (s. auch S. 135 und S. 137). Eine Darstellung der
simulierten Deaktivierung im Transportbereich zeigt, daß der Prozeß durch die
Kinetik bedingt ist (s. Abbildung 5.20(b) für φ0 = 3): die Deaktivierungsfunktion
weist einen anderen Verlauf auf. Bemerkenswert ist dabei der große Schwingungs-
effekt. Diese Abweichung kann also durch die folgenden Punkte erklärt werden:
• Die Beschreibung der Porenstruktur mit einem zweidimensionalen Gitter ist
für einen Rußgehalt CC 6 8% geeignet; für niedrigere Rußgehalte erreicht
das System die Perkolationsschwelle zu frühzeitig. Dreidimensionale Struk-
turen haben eine kleinere Perkolationsschwelle und würden daher bessere
Ergebnisse erwarten lassen.
• Der Verzweigungsgrad des Netzwerks ist zu klein, was für eine zu hohe Per-
kolationsschwelle sorgt.
• Der Katalysator besteht aus einer bimodalen Struktur: die Makroporen sind
kaum verstopfbar, wodurch die Perkolation des Systems verzögert wird.
• Ein experimenteller Übergang zwischen einem Kinetik- und einem Transport-
bereich ab CC > 10% ist nicht ausgeschlossen: nach einem Perkolationspro-
zeß könnte eine Diffusionshemmung auftreten, und der Deaktivierungspro-
zeß könnte durch Aktivzentrenbedeckung weiterlaufen. Dies wäre z.B. eine
Alternative zu dem auf S. 137 vorgestellten Fall des Übergangswerts ψ im
Transportbereich.
Die Abbildung 5.20(c) zeigt die Unsicherheit der Simulationen mit den aus
der stochastischen Annäherung geschätzten Parametern. Eine Abweichung von ψ
um 20% beeinflußt ϕ bei niedrigen Rußgehalten kaum. Darüberhinaus kann man
annehmen, daß ψ eher eine Funktion der Temperatur als der Konzentration ist.
Daraus resultiert, daß die Natur des Rußes stärker von der Temperatur abhängt
als von der Konzentration, was aufgrund des niedrigen experimentellen Konzen-
trationsbereichs vernünftig erscheint.
Die Abbildung 5.20(d) zeigt die Anwendung des Zweiparametermodells zur
Ermittlung der Deaktivierung. In diesem Modell kommt das asymptotische Ver-
halten aus der Rußpolymerisationsgeschwindigkeit (s. auch Abschnitt 3.1.4). Die
Verwendung des aus der stochastischen Annäherung ermittelten Wertes ψ1 aus
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der Tabelle 5.8 ergibt zu kleine Rußgehalte CC; vielmehr liefert die Modellierung
bei Betrachtung von ψ1 = ψ eine bessere Übereinstimmung mit den experimen-
tellen Ergebnissen. Dies deutet auf eine mögliche Unterschätzung der angepaßten
Aktivzentrenkonzentration Ct im stochastischen Modell endlicher Polymerisations-
geschwindigkeit hin, die außerdem die Verstopfungszeit tb unmittelbar beeinflußt,
und demzufolge die gesamte Anpassung. Diese Unterschätzung kann auch eine
Überschätzung von MC verursachen und damit wiederum eine Überschätzung des
unverzüglichen Oberflächenverlusts; dies würde wie eine Verkleinerung der Aktiv-
fläche AS wirken, was die Parameter ψ1 und ψ2 vergrößern würde.
Der experimentelle Verlauf kann mit diesem Ansatz nicht vernünftig wiedergege-
ben werden; der Übergang zwischen der Phase der Rußbildung durch überwiegende
Aktivzentrenbedeckung (Bildung der Trägermoleküle) und der Phase der Rußbil-
dung durch Polymerisationsvorgang ist zu brutal.
Das verwendete Modell bestätigt, daß die Experimente in Abwesenheit jeglicher
Diffusionshemmung durchgeführt wurden. Die Poren werden schon für kleine Ruß-
gehalte (CC < 5%) verstopft. Diese Grenze ist typisch für die Porenverstopfung
durch Rußbildung.5 Die Rußmolekülgröße wird zwischen 10 und 12Å geschätzt,
was vernünftig erscheint. Die Mehrheit der experimentellen Versuche betrifft Ruß-
gehalte von bis zu 10%, die binnen einiger Stunden gebildet werden. In diesem
Bereich liefert die Simulation eine relativ gute Übereinstimmung, unabhängig von
den Parametern: ein Verlust der aktiven Oberfläche von bis zu 30% wird durch die
Rußbildung verursacht. Alleine bis zu 20% der Oberfläche können durch die Poren-
verstopfung verloren gehen. In dieser Spanne der Rußgehalte kann der Ruß Poren
von ca. 27–30Å verstopfen. Dieser ermittelte Rußdurchmesser liegt in der Größen-
ordnung von demjenigen mit der stochastischen Methode ermittelten (s. Abschnitt
5.1.3). Dennoch werden die kleinen Poren in dem quadratischen Netzwerk nicht
unverzüglich verstopft, was der Wirklichkeit eher entspricht als die Ergebnisse der
stochastischen Methode.
Die Schwingungseffekte, die besonders auf Abbildung 5.20(c) erkennbar sind,
werden nicht unbedingt durch Diffusionshemmungserscheinungen oder Polymeri-
sationsvorgänge verursacht. Diese Schwingungen werden zum Teil vom quadrati-
schen Porennetzwerkmodell widergespiegelt, aber nicht vom stochastischen. Au-
5Ist der gesamte Ruß für Sauerstoff erreichbar, ist die Verbrennungskinetik proportional zum
Rußgehalt. Dies ist nicht mehr der Fall, wenn Poren verschlossen sind. Damit liegt diese Grenze in
dem typischen Bereich (s. Satterfield (1991)). Zur experimentellen Bestimmung einer eventuellen
Porenverstopfung liefert die Verbrennungskinetik des Rußes mit Sauerstoff wichtige Hinweise.
Hingegen kann eine BET-Messung nur bedingt Informationen liefern, und zwar dann, wenn der
Verstopfungsgrad ausreichend groß ist.
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ßerdem scheint die Annahme einer Poissonverteilung zur Beschreibung der Ruß-
moleküllänge vernünftig.
In der vorliegenden Simulation ist das makroporöse Netzwerk nicht berück-
sichtigt worden. Da die Transportvorgänge nicht die Geschwindigkeit bestimmen,
sorgen die Makroporen vermutlich für eine kleinere Perkolationsschwelle.
5.4 Quadratisches Netzwerk – Nicht-isotherme
Bedingungen
Die Anwendung des quadratischen Netzwerks auf die experimentellen Bedingungen
der Rußreaktion gibt für kleine Rußgehalte die Deaktivierungsfunktion ϕC wieder.
Sie zeigt außerdem, daß bei einem hohen Rußgehalt während der Verbrennung
von Hexan auf TiO2-Anatase Verstopfungsprozesse plausibel sind. Das Kapitel 4
hat außerdem gezeigt, daß die Nicht-Isothermie des Netzwerks für ein ausreichend
großes Produkt γβ auftreten kann, und daß sie a fortiori während eines Deaktivie-
rungsprozesses möglich ist. Die im Abschnitt 1.3 vorgestellten homogenen Modelle
zur Untersuchung der Deaktivierungsprozesse unter nicht-isothermen Bedingungen
sind unter restriktiven Bedingungen angewendet worden. Die Untersuchungen sind
beispielsweise unter strengen Diffusionshemmungen durchgeführt worden, oder die
Deaktivierungsreaktion wies eine hohe Aktivierungsenergie auf. Einerseits zeigen
die Tabellen 1.2 und 1.4 sowie die experimentell ermittelten Aktivierungsenergien
der Rußbildung aus dem Hexan im Abschnitt 5.1.2, daß die Bedeckungsreaktion
der Aktivzentren mit einer niedrigen Aktivierungsenergie gekennzeichnet werden
kann, so daß eine Aktivierungsenergie der Hauptreaktion γ größer als γS vorstell-
bar ist. Andererseits laufen die industriellen katalytischen Prozesse nicht nur im
strengen Transportbereich, sondern auch im chemischen und im Übergangsbereich
(s. Tavera (2005) und Hlaváček et al. (1969)) ab. In diesem Abschnitt wird also
die Rolle der Nicht-Isothermie auf die Deaktivierung im Porennetzwerk untersucht.
Das Problem wird im wesentlichen durch γ, γS, φ und β beschrieben.
Das Kapitel 4 hat gezeigt, daß die Schätzung der Prater-Zahl stark vom Stoff-
transport abhängt und dadurch ungenau ist. Die dimensionslosen Aktivierungs-
energien variieren mit der Temperatur: in dem betrachteten Temperaturenbereich
entspricht eine Erhöhung von 100◦C einer ca. 20-prozentigen Abnahme von γ.6
6Eine Fehlerrechnung liefert:∆γ
γ
= ∆T
T
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Die Tabelle 5.9 zeigt die geschätzten Werte der dimensionslosen Aktivierungsener-
gien γS in Abhängigkeit von der Temperatur und von der Aktivierungsenergie
der Rußbildungsreaktion. Sowohl der Fall einer Bedeckung einer niedrigen Akti-
vierungsenergie als auch der Fall einer Rußbildung durch einen mit einer hohen
Aktivierungsenergie gekennzeichneten Polymerisationsvorgang werden betrachtet.
Tabelle 5.9: Schätzung der dimensionslosen Aktivierungsenergie der Rußbildungs-
reaktion für unterschiedliche Temperaturen
EA [kJ/mol] 20000
† 80000 120000‡
T [◦C] 200 300 200 300 200 300
γS [-] 5 4 20 16 30 25
† niedrige Aktivierungsenergie als Beispiel einer Vergiftung
‡ hohe Aktivierungsenergie zur Beschreibung einer Deaktivierung mit einem Rußpolymerisationsvorgang
Der nächste Abschnitt wird einer nicht-isothermen Deaktivierung durch Aktiv-
zentrenbedeckung gewidmet. Dann wird der zusätzliche Polymerisationsvorgang
hinzugefügt und dessen Einfluß auf die Deaktivierung untersucht.
5.4.1 Deaktivierung durch Aktivzentrenbedeckung
Einfluß der Aktivierungsenergien auf die Deaktivierung
Die Abhängigkeit der Reaktionsgeschwindigkeiten sowohl der Haupt- als auch der
Bedeckungsreaktion von der Temperatur wird in dem Modell durch die Verwen-
dung von Aktivierungsenergien bedingt. Ist die Aktivierungsenergie hoch, wird die
Kinetik bei hohen Temperaturen stark beschleunigt.7 Dies bedeutet wiederum, daß
durch eine Temperaturerhöhung die parallel laufenden Reaktionen nicht gleicher-
maßen beeinflußt werden. In den Abbildungen 5.21 und 5.22 wird die Aktivierungs-
energie der Deaktivierungsreaktion γS für γ = 6 bzw. γ = 20 variiert. Dabei ist
die Bedeckungsgeschwindigkeit eine quasi-lineare Funktion der Konzentrationen.
Im chemischen Bereich sind die Temperatur- und Konzentrationsprofile flach, was
impliziert, daß die Aktivierungsenergie keine Rolle spielt. Die Prater-Zahl beträgt
0,17 und gehört demzufolge zu dem in der Praxis häufig angetroffenen Bereich.
Der Katalysator ist für τ = 1 praktisch vollständig deaktiviert (η < 0, 06%). Man
erhält dieselben Ergebnisse wie unter isothermen Bedingungen.
7Der exponentielle Vorfaktor k0 im Ausdruck des Kinetikansatzes spielt dabei keine Rolle,
denn das Problem wird dimensionslos behandelt und nur das Verhältnis R/R0 wird betrachtet.
Also ist die Aktivierungsenergie EA niedrig, es wird von leichter Reaktion gesprochen (Scacchi
et al. (1996)).
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Abbildung 5.21: Verlauf des Wirkungsgrads η mit dem Thiele-Kriterium φ über die
Zeit τ ; Einfluß der Aktivierungsenergie der Deaktivierungsreaktion γS für γ = 6
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In der Abbildung 5.21(a) ist eine niedrige Aktivierungsenergie γS betrachtet
worden. Dies kann ein Beispiel für die Deaktivierung des Katalysators durch eine
Vergiftung sein. Die Unterschiede gegenüber dem isothermen Fall sind für φ < 0, 1
minimal.
• Aufgrund des Vorhandenseins von Temperaturgradienten im Transportbe-
reich ist eine leichte Wirkungsgraderhöhung festzustellen, so daß das Netz-
werk wirksamer als unter isothermen Bedingungen ist.
• Augenscheinlich ist die schnellere Deaktivierung des Netzwerks im Über-
gangsbereich für φ < 1.
Diese beiden Effekte sorgen für einen größeren Abstand zwischen dem che-
mischen und dem Transportbereich auf einer Isozeitkurve. Im Transportbereich
sind die Temperaturgradienten maximal und durch β bedingt (s. auch Kapitel 4).
Durch die Deaktivierung bewirkt die Rußbildung eine Frontbewegung vom Rand
bis ins Zentrum des Netzwerks, was für eine Temperaturerhöhung über die Zeit
im Kern des Netzwerks sorgt. Ist die Diffusionshemmung groß genug, befindet sich
der Temperaturgradient hauptsächlich am Rand und erreicht im Kern eine Ebene.
Diese Ergebnisse sind den von Koh und Hughes (1974) experimentell ermittelten
ähnlich.
Die Wirkung der Aktivierungsenergie γS läßt sich besonders im Übergangsbe-
reich feststellen, wenn die Rückwirkung der Temperaturerhöhung auf den Wir-
kungsgrad besonders stark ist. Ist γS > γ, wie es in den Abbildungen 5.21(b)-
5.21(d) der Fall ist, beeinflußt die Temperatur vorwiegend die Bedeckungsreaktion,
was die Deaktivierung beschleunigt. In der Tat entsteht eine zusätzliche Verzer-
rung der Kurven für φ > 0, 1; die Verläufe von η (φ) für ein gegebenes τ weisen ein
relatives Minimum auf. Die Lage dieses ηmin verschiebt sich zu den höheren Thiele-
Kriterien, wenn γS vergrößert wird. Im Übergangsbereich, für φ < φmin, wird der
Katalysator schneller durch eine Erhöhung von γS deaktiviert, obwohl in diesem
Fall die Aktivzentren vorwiegend eher im Zentrum des Korns deaktiviert werden
(s. Abbildung 5.27): während des Deaktivierungsprozesses nimmt die Tempera-
tur ab, was sowohl die Haupt- als auch die Bedeckungsreaktion beeinträchtigt. Im
Transportbereich finden die beiden Reaktionen zwar am Rand statt, jedoch wird
eine zusätzliche Temperaturerhöhung im Korn festgestellt, die den Wirkungsgrad
teilweise erhöht, was Koh und Hughes ebenfalls experimentell gemessen haben.
Wenn γS zunimmt, wird in diesem Bereich der Wirkungsgrad trotz der Tempera-
turerhöhung stark abnehmen. Dies ist auch der Grund für die Verschiebung von
ηmin (τ) mit φ. Außerdem stellt man fest, daß eine im Zentrum des Netzwerks statt-
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findende Deaktivierung nicht unbedingt eine längere Aktivität als eine im Rand
stattfindende aufweist.
Für γ = 20 begünstigt schon eine kleine Prater-Zahl die Hauptreaktion (s.
auch Kapitel 4). Im Übergangs- und Transportbereich kann man für γS ≪ γ in
erster Linie davon ausgehen, daß die Deaktivierung eher am Rand des Netzwerks
stattfindet und die Hauptreaktion im Kern abläuft. Ähnlich der zuvor vorgestell-
ten Analyse wird die Deaktivierungsfrontbewegung vom Rand bis zum Zentrum
tendenziell höhere Temperaturgradienten verursachen, was wiederum die Haupt-
reaktion beschleunigen wird, wobei diese Beschleunigung durch eine höhere Akti-
vierungsenergie dementsprechend intensiver sein wird. Dieser Effekt ist besonders
deutlich in der Abbildung 5.22(a) zu erkennen. Im Transportbereich ist kaum eine
Abnahme des Wirkungsgrads über die Zeit für τ < 1 zu bemerken. Im Übergangs-
bereich ist die Rückwirkung der Temperaturerhöhung sogar größer als der direkte
Einfluß der Deaktivierung auf den Wirkungsgrad, der über die Zeit zunimmt für
τ < 1.
Wird γS vergrößert, sind beide Reaktionen schwierig (s. Fußnote 7 auf S. 147)
und werden durch eine Temperaturerhöhung konsequent beschleunigt. Eine Be-
schleunigung der Deaktivierung läßt sich insbesondere in den Abbildungen 5.22(b)-
5.22(d) für φ < 1 feststellen. Darüberhinaus ist sie ähnlich gekennzeichnet wie bei
γ = 6 , und zwar je größer γS, desto “aktivierter” die Deaktivierung. Eine Zunah-
me des Wirkungsgrads über die Zeit wird in allen Fällen vorausgesagt, jedoch wird
ihre Dauer mit erhöhtem γ dramatisch verkürzt:
• η (τ = 0, 25) > η (τ = 0) für γS 615 und φ > 1
(s. Abbildungen 5.22(a)- 5.22(c)),
• η (τ = 0, 25) < η (τ = 0) für γS=20.
Im Transportbereich leidet der Katalysator unter einer ähnlichen zeitlichen De-
aktivierung wie für γ = 6. Außerdem verschieben sich aufgrund der stärkeren
Temperaturerhöhungen im Übergangsbereich sowohl die relativen Minima als auch
Maxima von η zu kleineren φ. Insgesamt ist das System mit erhöhtem γ wegen der
exponentiellen Zusammenhänge zwischen den Geschwindigkeiten und der Tempe-
ratur numerisch instabiler und schwieriger zu lösen. Diese Schwierigkeit verschärft
sich für φ = 5, wenn das System sich immer mehr dem Shrinking Core Modell
annähert.
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Abbildung 5.22: Verlauf des Wirkungsgrads η mit dem Thiele-Kriterium φ über die
Zeit τ ; Einfluß der Aktivierungsenergie der Deaktivierungsreaktion γS für γ = 20
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Einfluß der Prater-Zahl
Wie schon im Kapitel 4 gezeigt wurde, ist die Temperaturerhöhung durch die
Prater-Zahl gekennzeichnet. Bei der Verwendung dieser Kennzahl treten jedoch
verschiedene Aspekte auf, denn im Gegensatz zu den bisher üblichen pseudo-
homogenen und statistischen Modellen zur Beschreibung der Vorgänge in dem
Katalysator bildet sie auch die Wirkung der Temperatur auf die Diffusion ab. Ei-
ne Zunahme der Temperatur bedeutet sowohl eine Abnahme von φ als auch eine
Zunahme von β, deren Änderungen vom Diffusionsvorgang – Knudsen’sche oder
molekulare Diffusion – abhängen (s. auch Kapitel 4). Während eines Deaktivie-
rungsvorgangs ändern sich die Temperaturprofile, die entweder für größere oder
kleinere Temperaturgradienten im Netzwerk sorgen können, je nach Deaktivie-
rungsfrontbewegung. Darüberhinaus ändert sich die Prater-Zahl sowohl der Pore
als auch des gesamten Netzwerks.
In der Tabelle 5.10 sind Beispiele für Änderungen der Prater-Zahl über die
dimensionslose Zeit aufgelistet, deren Entwicklung offensichtlich von den Aktivie-
rungsenergien abhängt. Daher kommt die größte Abweichung für die größte Ak-
tivierungsenergie der Deaktivierungsreaktion. Da das Thiele-Kriterium auch von
der Temperatur abhängt, wird das Thiele-Kriterium φ0 der Anfangszeit τ = 0 als
Referenz genommen. Außerdem ändern sich φ und β bei der Deaktivierung durch
Aktivzentrenbedeckung mit der Temperatur in entgegengesetzter Richtung. Be-
trachtet man eine molekulare Diffusion, wird der Unterschied zwischen der Prater-
Zahl zur Anfangszeit und derjenigen während des laufenden Prozesses noch größer.
Die zeitliche Änderung von ∆β
β0
wird jedoch mit einem größeren γS gedämpft. Selbst
wenn der Zustand des frischen Katalysators zum Anfangszeitpunkt als isotherm
angenommen werden kann, können während des Deaktivierungsprozesses nicht-
isotherme Bedingungen erreicht werden. Koh und Hughes (1974) haben dies expe-
rimentell ansatzweise gezeigt. Dies ist besonders im unteren Übergangsbereich für
φ < 1 der Fall.
Der Einfluß der Prater-Zahl auf den Wirkungsgrad ist in den Abbildungen
5.23 und 5.24(a), 5.24(c) und 5.24(e) dargestellt. Sind γS und β hoch, entwickeln
sich ausreichende Temperaturgradienten, die die Deaktivierung begünstigen, so
daß die relativen Minima und Maxima verschwinden, wie in den Abbildungen
5.24(c) und 5.24(e) ersichtlich ist. Die Deaktivierung wird im Transportbereich
tatsächlich gehemmt, wird aber von der Temperaturerhöhung kompensiert, zu-
mindest für φ < 10.8 Dabei ist der Wirkungsgrad η (τ) eine Funktion von φ−1.
8Für φ > 10 ist dieser Ausgleich vermutlich nicht mehr möglich, und es ist ein relatives
Maximum zu erwarten. Es handelt sich dann um eine Verschiebung zu den größeren φ.
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Abbildung 5.23: Nicht-isotherme Deaktivierung für γ = 6 und γS = 3: Einfluß von
β auf die η (τ) − φ-Diagramme.
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Tabelle 5.10: Relative Änderung der Prater-Zahl ∆β
β0
während des Deaktivierungs-
prozesses durch Aktivzentrenbedeckung für einen Knudsen’schen Diffusionsvor-
gang
γ = 6 γS = 10 β0 = 0, 17
φ0 τ = 0, 25 τ = 0, 50 τ = 0, 75 τ = 1
0,8 -0,8% -1,8% -2,2% -2,3%
3,3 1,6% 2,4% 1,4% 3%
γ = 20 γS = 10 β0 = 0, 17
φ0 τ = 0, 25 τ = 0, 50 τ = 0, 75 τ = 1
0,8 2,7% 7% 27% -4%
3,3 2,2% 4% 3,8% 3,8%
Einfluß der Deaktivierungskinetik
Auch die Art des Ansatzes zur Beschreibung der Deaktivierungskinetik kann die
zeitliche Entwicklung des Wirkungsgrads beeinflussen. In den Abbildungen 5.23(d)
und 5.24(b), 5.24(d) und 5.24(f) ist der Einfluß einer Langmuir-Hinshelwood’schen
Kinetik auf die Kurven η (τ) vs. φ dargestellt. In dem gegebenen Bereich, φ 6 10,
sind relative Minima und Maxima bedingt festzustellen. Dies kommt daher, daß
das mittlere Verhältnis RS/R
0
S über den gesamten Konzentrationsbereich höher
ist (s. Abbildung 5.13), und damit erscheint die Deaktivierung im Vergleich zu
einem linearen Ansatz schneller. In der Abbildung 5.23(d) wird die Deaktivierung
im gesamten φ-Bereich verschärft, jedoch kann die Diffusionshemmung noch eine
positive Wirkung auf η aufweisen. Diese verschwindet, wenn die Wirkungsgrad-
abnahme durch den Aktivitätsverlust nicht mehr durch eine Temperaturzunahme
ausgeglichen wird (s. Abbildungen 5.24(a) und 5.24(b)). Die Abbildungen 5.24(d)
und 5.24(f) zeigen die beschleunigte Deaktivierung durch die Verwendung eines
nicht-linearen Ansatzes.
Mit einer ähnlichen Vorgehensweise kann man den Einfluß eines Potenzansatzes
zur Beschreibung der Bedeckungskinetik voraussagen: ist n < 1, wird die Deak-
tivierung tendenziell schneller stattfinden, für n > 1 eher langsamer. Dabei ist
eine Verschiebung von φmin zu erwarten, wie die Abbildungen 5.23(b) und 5.23(d)
veranschaulichen. Diese Ergebnisse gelten, wenn die Produkte schnell desorbieren.
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Abbildung 5.24: Nicht-isotherme Deaktivierung für γ = 6 und γS = 20; Einfluß
von β auf die η (τ) − φ-Diagramme.
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Deaktivierungsfunktion über die Zeit
Ist die Reaktionsgeschwindigkeit R0 bekannt, kann die Deaktivierungsfunktion ϕ
durch die Definition der Gleichung (3.1.1) berechnet werden. Während einer iso-
thermen Deaktivierung hat die Analyse gezeigt, daß die Aktivitätsfunktion ϕ im
wahren kinetischen Bereich über die Zeit minimal ist. Die Kopplung des Stoff- und
Wärmetransports wirkt unterschiedlich auf den Wirkungsgrad, wie die Abbildung
5.25 zeigt.
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Abbildung 5.25: Verlauf der Deaktivierungsfunktion ϕ über die Zeit τ im Zusamm-
menhang mit dem Thiele-Kriterium φ (a) mit einem linearen Ansatz (b) mit einem
Ansatz vom Langmuir-Hinshelwood-Typ
Die Deaktivierungsfunktion ϕ kann im Transportbereich größer 1 sein, und
zwar entweder aufgrund nicht-linearer kinetischer Ansätze oder aufgrund des ther-
mischen Zustands, der für eine Temperaturerhöhung mit anschließender Geschwin-
digkeitserhöhung sorgt. Solche Ergebnisse können vom stochastischen Modell von
Froment und Beyne (1993) oder Beeckman und Froment (1982) nicht vorausgesagt
werden.
Weitere thermische Fälle und deren Wirkung auf die Deaktivierungsfunktion
werden im Anhang D dargestellt.
5.4.2 Strukturänderungen und Porenverstopfung
Wenn die Polymerisationsgeschwindigkeit des Rußes oder die Molmasse des Ruß-
moleküls ausreichend hoch sind, ist die auf dem Katalysator zeitlich abgelagerte
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Menge nicht mehr vernachlässigbar. Der Feststoff, wie schon zuvor erwähnt, erlei-
det eine Strukturänderung, die nicht nur die chemischen, sondern auch die Trans-
porteigenschaften beeinflußt. Im wahren chemischen Bereich (für kleine Thiele-
Kriterien) unterscheiden sich die Ergebnisse nicht von den unter isothermen Be-
dingungen erhaltenen. Im strengen Transportbereich ist auf alle Fälle zu erwarten,
daß die Rußbildung vorwiegend am Rand stattfindet. Vielmehr ist das System-
verhältnis im Übergangsbereich, wo die Kopplung des Stoff- und Wärmetrans-
ports einen erheblichen Einfluß auf die Rußablagerung aufweist, abhängig von den
Parametern γ, γS und β.
Die maximale Rußmasse, die im Netzwerk gespeichert werden kann, wird durch
die Eigenschaften des Rußes bedingt. In einer zylindrischen Pore mit Anfangsradius
r0 ergibt sie sich aus:
ĈC =
r0ρCAS
2
Der Abschnitt 5.3.2 hat gezeigt, daß das Verhältnis rS/r
0
S in manchen Fällen größer
1 sein kann. Unter nicht-isothermen Bedingungen kann eine Temperaturerhöhung
zu einer großen Zunahme dieses Verhältnisses führen, das weit über 1 liegen kann.
Jedoch muß besonders beachtet werden, daß die maximale Beladung der Pore nicht
überschritten wird. Im Gegensatz zu einer Deaktivierung durch Aktivzentrenbe-
deckung, in der das Thiele-Kriterium entweder konstant ist oder durch Tempera-
turgradienten kleiner wird, wird das Thiele-Kriterium wegen der Rußablagerung
und des daraus resultierenden Porositätsverlusts prinzipiell zunehmen.
Die Abbildung 5.26 veranschaulicht den Einfluß des Stofftransportwiderstands
durch Verkokung auf die Deaktivierungsfunktion ϕ für verschiedene ψ. Es ergeben
sich ähnliche Resultate wie unter isothermen Bedingungen (s. Abschnitt 5.3.3, Ab-
bildung 5.16(b)). Für kleine ψ-Faktoren wird die Deaktivierung vorwiegend durch
Aktivzentrenbedeckung verursacht, und die Rußmenge, die an der Oberfläche ab-
gelagert wird, ist gering. Bemerkenswert ist das Vorhandensein eines Knickpunkts
bei ca. ϕ = 0, 75, nach welchem die Deaktivierung mit zunehmendem Rußgehalt
beschleunigt wird. Aus der Gleichung (3.3.4) ist der Rußgehalt direkt proportional
zu ψ: eine Verzehnfachung von ψ ergibt eine Verzehnfachung des endlichen Ruß-
gehalts CC, wenn kein Erreichbarkeitsverlust auftritt. Dieses Ergebnis betont, daß
die Natur des Rußes, insbesondere MC und ρC, eine wesentliche Rolle spielt in der
Deaktivierung; ein größerer Rußgehalt ist nicht unbedingt gleich einer größeren
Deaktivierung. Dieses Ergebnis wurde schon von Levinter et al. (1967) experimen-
tell, aber unter isothermen Bedingungen erkannt. Vielmehr bedeutet ein hoher
Rußgehalt nicht unbedingt eine längere Deaktivierungszeit τ .
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Abbildung 5.26: Deaktivierungsfunktion ϕ in Abhängigkeit vom Rußgehalt des
Netzwerks CC; Einfluß des ψ-Faktors und des Thiele-Kriteriums, DC = 5Å
Bei strenger Diffusionshemmung unterliegt das Netzwerk schon nach einem
geringen Rußgehalt einer schnellen Deaktivierung. Die Aktivität des Netzwerks
nimmt dann langsam mit dem Rußgehalt ab bis zu einem kritischen Punkt, der
ganz nah an dem Endrußgehalt liegt. Dieser dramatische Aktivitätsverlust wird
nicht durch perkolationsähnliche Phänomene verursacht. Darüberhinaus ist er-
sichtlich, daß der Katalysator mehr Ruß im Transportbereich als im chemischen
Regime ablagern kann, wenn natürliche Perkolationsphänomene nicht stark auf-
treten. Die Modellierung zeigt außerdem, daß aufgrund der Temperaturprofile die
auf dem Katalysator abgelagerte Rußmenge für die gleichen angenommenen Pa-
rameter ψ, DC und φ unter nicht-isothermen Bedingungen höher wird als unter
isothermen Bedingungen.
Die Tatsache ϕφ=1 < ϕφ=11 kann überraschen.
9 Betrachtet man vor allem die Ruß-
profile in den unterschiedlichen Fällen, liegt der Ruß für φ = 1 hauptsächlich im
Zentrum (s. Abbildung 5.27(a)) und am Rand bei der Diffusionshemmung (s. Ab-
bildung 5.27(b)). Die Erklärung der starken Deaktivierung trotz der Ablagerung
im Zentrum – obwohl die Hauptreaktion eher am Rand stattfindet – liegt in der
Entwicklung der Temperaturprofile, die in Abbildung 5.27(c) dargestellt sind. Für
φ = 1 ist die Reaktantenkonzentration im Zentrum nicht gleich Null, was dafür
sorgt, daß die dimensionslose Anfangstemperatur im Kern kleiner als (1 + β) ist.
Durch die Deaktivierung wird die Konzentration bzw. die Temperatur im Kern
9Dies gilt nicht für den Wirkungsgrad η = ϕη0.
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immer größer bzw. immer kleiner, wobei letztere wiederum für eine Abnahme des
Wirkungsgrads sorgt. Sind Diffusionshemmungen vorhanden, findet die Reaktion
in einer kleinen Schicht statt, und für x̃ < 0, 9 ist die Temperatur konstant und
maximal gleich (1 + β). Der Ruß bildet sich, wo die Konzentration und die Tem-
peratur ausreichend hoch sind, d.h. für x̃ > 0, 9. Sowohl die Wärme als auch die
Stoffe müssen durch diese Rußzone diffundieren, was für zusätzliche Gradienten
sorgt. Darüberhinaus ist die Reaktionsfrontbewegung für die Temperaturerhöhung
im Kern verantwortlich, die wiederum dazu neigt, den gesamten Wirkungsgrad zu
erhöhen; diese Ergebnisse stehen im Gegensatz zu denen im Übergangsbereich.
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Abbildung 5.27: Ruß- und Temperaturprofile im Übergangs- und Tranportbereich
für γ = 6, γS = 30 und β = 0, 2
Das Netzwerk beinhaltet sehr schnell mehr Ruß unter Diffusionshemmung als im
Übergangsbereich, der auf eine relativ schmale Schicht begrenzt ist. Eine größere
Menge wird in einem kleinen Raum abgelagert, was die Transporteigenschaften
des Milieus lokal erheblich beeinträchtigt. Die Abbildung 5.28 zeigt die zeitlichen
Profile der Aktivzentren in Abhängigkeit des Parameters ψ. Für kleine Deaktivie-
rungszeiten τ stimmen die Profile für ψ = 10−3 sowie für ψ = 5 · 10−3 überein: es
handelt sich in erster Linie um eine Deaktivierung durch Aktivzentrenbedeckung.
Die Reaktionsfront bewegt sich für das niedrige ψ in den Kern, wohingegen durch
die massive Ablagerung bei ψ = 5 · 10−3 Poren am Rand verstopfen und das Netz-
werk ab τ > 0, 05 die Perkolationsschwelle erreicht; die Reaktion findet nur in der
übrig gebliebenen erreichbaren Schicht statt, wo die herrschenden Temperaturen
niedrig sind. Der Wirkungsgrad η ist niedrig, bleibt aber über eine lange Zeit re-
lativ konstant. Dabei wird eine starke Zunahme des Thiele-Kriteriums berechnet.
Die lokale Strukturänderung des Netzwerks zeigt, daß das Milieu nicht als ho-
mogen bezeichnet werden kann, so daß die Verwendung von Kontinuumsgleichun-
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gen und insbesondere einer Tortuosität unzulässig ist.
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Abbildung 5.28: Profil des Bedeckungsgrads in Zusammenhang mit ψ; DC = 5Å,
φ0 = 11 und β0 = 0, 2, γ = 6 und γS = 30
Die aus der Rußablagerung resultierende Widerstandserhöhung des Stofftrans-
ports verursacht nicht zwangsläufig einen schlechteren Wirkungsgrad. Die Abbil-
dung 5.29 zeigt zum Beispiel, daß die Zunahme von ψ die Deaktivierungsfunktion
ϕ erhöhen kann, obwohl in dem vorliegenden Fall der Ruß sich am Rand des
Netzwerks bildet. Das Thiele-Kriterium des Netzwerks nimmt wegen der Tempe-
raturerhöhung trotz des Porositätsverlusts über eine gewisse Zeit ab.
Letzten Endes werden in diesem Modell je nach Wahl von γ und γS die De-
aktivierungsfunktionen der jeweiligen Reaktionen gesteuert. Damit wird entweder
die Hauptreaktion (s. Abbildung 5.30(b)) oder die parallel laufende Rußbildungs-
reaktion (s. Abbildung 5.30(a)) bevorzugt. Die Prater-Zahl wirkt vor allem auf die
Reaktion größter Aktivierungsenergie. Wenn man aber die zwei Fallstudien der
Rußprofile betrachtet, wird festgestellt, daß die Zunahme von β entweder die zen-
trale Rußablagerung verschärfen wird (s. Abbildung 5.30(c)) oder die Rußprofile
vom Zentrum nach außen verschieben kann, wie die Abbildung 5.30(d) es veran-
schaulicht. Diese Wirkung kann die experimentellen Ergebnisse der Rußbildung in
Anwesenheit von H2S qualitativ erklären.
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Abbildung 5.29: Verlauf der Deaktivierungsfunktionen ϕ und ϕC mit dem Rußge-
halt in Abhängigkeit von ψ
Unterschied zur isothermen Deaktivierung
In der Tabelle 5.11 sind die Abweichungen des Wirkungsgrads, die entstehen, wenn
eine isotherme Deaktivierung anstelle einer nicht-isothermen betrachtet wird, zu-
sammengestellt. Allgemeinerweise deuten die großen Unterschiede darauf hin, daß
die Annahme isothermer Bedingungen für eine Deaktivierung nicht zutreffend ist,
wenn β > 0, 1 ist, sondern zu verfälschten Ergebnissen führen würde, selbst wenn
die Deaktivierungszeit τ klein bleibt oder wenn das Thiele-Kriterium φ hoch ist.
Die Rußmenge, die sich in der porösen Struktur ablagert, ist bei einer nicht-
isothermen Deaktivierung aufgrund des beschleunigenden Effekts der Temperatur-
profile praktisch immer größer als unter isothermen Bedingungen. Nur in wenigen
Fällen, in denen Porenverstopfung auftritt, kann das Gegenteil beobachtet werden.
Außerdem werden Perkolationseffekte unter nicht-isothermen Bedingungen früher
auftreten. Im Gegensatz zu einer isothermen Deaktivierung mit Porenschließung,
bei der eine Rußablagerung immer eine Zunahme des Thiele-Kriteriums φ verur-
sacht, kann es wegen der thermischen Effekte sogar abnehmen.
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Abbildung 5.30: Einfluß der Prater-Zahl (a) und (b) auf die Deaktivierungsfunk-
tionen ϕ und ϕC im Übergangsbereich für φ ≈ 1, 2, und (c) und (d) auf die
Rußablagerung; Rolle der Aktivierungsenergien der jeweiligen Reaktionen.
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Tabelle 5.11: Fehler bei der Betrachtung einer isothermen statt einer nicht-
isothermen Deaktivierung, ψ = 10−3 und DC=5Å
†
γ = 6 γS = 30 β = 0, 1 β = 0, 2
τ 0,25 0,5 0,25 0,5
φ0 = 1
∆η
η
∣
∣
∣
τ
-48% -83% 75% 89%
φ0 = 11
∆η
η
∣
∣
∣
τ
7% -47% 80% 93%
γ = 6 γS = 20
φ0 = 1
∆η
η
∣
∣
∣
τ
-19% -70% -65% -87%
φ0 = 11
∆η
η
∣
∣
∣
τ
-51% -74% -61% -79%
γ = 10 γS = 20
φ0 = 1
∆η
η
∣
∣
∣
τ
-13% -75% -55% -90%
φ0 = 7
∆η
η
∣
∣
∣
τ
13% -40% -72% -92%
γ = 20 γS = 20
φ0 = 1
∆η
η
∣
∣
∣
τ
11% -86% -91%
φ0 = 8
∆η
η
∣
∣
∣
τ
-68% -35% -82% -95%
† hierbei ∆η
η
=
η−ηβ=0
ηβ=0
5.5 Zusammenfassung
Die Beschreibung der Deaktivierung des TiO2 durch die Rußbildung aus der Ver-
brennung von Hexan mit der stochastichen Annäherung von Froment (2001) er-
möglicht die Ermittlung kinetischer Größen. Der im Kapitel 3 vorgeschlagene Zwei-
zentrenmechanismus liefert die beste Übereinstimmung mit den experimentellen
Ergebnissen. Dabei muß aber der Rußpolymerisationsvorgang als Funktion der
Temperatur betrachtet werden. Unter niedrigen Temperaturen kommt die Deak-
tivierung im wesentlichen aus der Aktivzentrenbedeckung, die eine niedrige Ak-
tivierungsenergie von nur 34 kJ/mol aufweist. Die Aktivierungsenergie des Poly-
merisationsvorgangs liegt bei 112 kJ/mol. Die scheinbare Aktivierungsenergie der
gesamten Rußbildungsreaktion liegt bei 80 kJ/mol und entspricht den Werten aus
der Literatur.
Die Anwendung des stochastischen Modells zur Berücksichtigung einer even-
tuellen Porenverstopfung auf die Deaktivierung in einem Porenbündel liefert nur
bedingt zufriedenstellende Ergebnisse. Die Anpassung des Rußgehalts über die
Zeit ist zwar sehr gut, jedoch ist die Beschreibung der entsprechenden Aktivität
in der Regel nicht zufriedenstellend. Ein Grund dafür ist u.a. eine zu einfache Po-
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renstruktur.
Das Bethe-Netzwerk-Modell bestätigt, daß die erste Deaktivierungsphase aus
einer Bedeckung der Aktivzentren resultiert. Die Porenverstopfung spielt erst eine
Rolle für Rußgehalte > 5%. Darüberhinaus werden die Ergebnisse aus der kineti-
schen Untersuchung bestätigt.
Alle in dieser Arbeit verwendeten Modelle zur Behandlung der Deaktivierung
des TiO2-Katalysators in kleinen Partikeln während der Verbrennung von Hexan
zeigen, daß sich die Deaktivierung im wesentlichen aus der Bedeckung der Aktiv-
zentren ergibt. Sie zeigen außerdem, daß kleine Rußmengen auf dem Katalysator
genügen, um Poren bis zu 30Å zu verstopfen. Jedoch unterscheidet sich der Prozeß,
wie die Porenverstopfung auftritt, drastisch von Modell zu Modell, und nur das
Porennetzwerk beschreibt ihn vernünftig.
Die bei großen Rußgehalten entstehenden Schwingungen der Aktivität mit dem
Rußgehalt werden nicht oder wenig von den vorliegenden Modellen wiedergege-
ben. Lediglich das quadratische Netzwerk ist in der Lage, solche Schwankungen
nachzubilden. Darüberhinaus resultiert die Abweichung zwischen dem Modell und
dem Experiment aus verschiedenen Gründen:
• Die Qualität der Experimente: es wurden nur wenige Verläufe mit hohen
Rußgehalten erhalten. Deren Reproduzierbarkeit ist nicht gewährleistet.
• Das quadratische Netzwerk kann die Katalysatorstruktur nur begrenzt nach-
bilden: der Verzweigungsgrad und die Dimension sind niedrig, und von daher
ist die Perkolationsschwelle hoch. Außerdem ist die makroporöse Struktur
nicht berücksichtigt worden.
Die im quadratischen Netzwerk durchgeführte Simulation der Rußbildung mit
den aus der stochastischen Annäherung ermittelten kinetischen Parametern zeigt
außerdem, daß bei den in der Thermowaage durchgeführten Versuchen keine Diffu-
sionshemmungen in den Partikeln vorlagen. Damit wird die Annahme des chemi-
schen Bereichs bestätigt, d.h. daß die kinetische Untersuchung der Deaktivierung
durch Rußbildung mit der stochastischen Annäherung gerechtfertigt ist.
Die Verwendung des Porennetzwerks hat sich als leistungsfähiges Werkzeug her-
ausgestellt und ermöglicht, selbst wenn auf einfache Weise, die Kopplung des Stoff-
und Wärmetransports in der porösen Struktur. Trotz der Vielzahl möglicher unter-
schiedlicher Simulationsbedingungen hat sich herausgestellt, daß nicht-isotherme
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Bedingungen im Katalysator bei Betrachtung des ansonsten gleichen chemischen
Mechanismus unterschiedliche Rußprofile erzeugen können. Dennoch kann dieses
Modell ganz analog im Falle eines Folgemechanismus angewendet werden. Außer-
dem kann die Rußablagerung über die Zeit für Bewegungen der Reaktionsfront
mit unterschiedlichen Konsequenzen sorgen: eine Temperaturab- oder -zunahme
im Zentrum, welche wiederum sowohl die Haupt- als auch die Nebenreaktionen
beeinflussen. Darüberhinaus sind für eine Vorhersage des Systemverhaltens genaue
Kenntnisse des Reaktionsablaufs erforderlich. Wenn auch nur qualitativ, zeigt die
Simulation dennoch, daß eine Verschiebung der zeitlichen Rußprofile aus einer
Erhöhung der Temperaturgradienten innerhalb des Korns resultieren und damit
die experimentellen Ergebnisse aus dem Abschnitt 2.5 erklären kann.
Eine Fortführung der in dieser Arbeit gewonnenen Ergebnisse müßte expe-
rimentell prüfen, daß während eines Deaktivierungsprozesses durch Rußbildung
tatsächlich eine Entwicklung der Temperaturprofile stattfinden kann, die ihrer-
seits eine Rückwirkung sowohl auf die exothermen Reaktionen als auch auf die
Deaktivierungsreaktion haben.
Kapitel 6
Deaktivierung durch
Kondensation
Das Kapitel 5 hat gezeigt, daß die Verbrennung von Hexan auf TiO2 eine Ruß-
bildung verursacht, die den Katalysator durch Bedeckung der Aktivzentren und
Porenverstopfung deaktiviert. Die Rußbildung hängt aber sehr stark von der Tem-
peratur ab und kann für Temperaturen kleiner als 200◦C vermindert werden. Läuft
parallel zu der Verbrennung die katalytische Oxidationsreaktion des Schwefelwas-
serstoffs zu Schwefel ab, begünstigt eine niedrige Temperatur ebenso die Selekti-
vität des Katalysators. Dennoch kann bei solchen Temperaturen aufgrund einer
hohen Konzentration an aus der direkten Oxidation produziertem Schwefel in den
kleinen Poren Kondensation auftreten.
Ziel des vorliegenden Kapitels ist die Untersuchung der Schwefelkondensation
unter niedrigen Temperaturen für eine maximal 5-prozentige H2S-Konzentration
im Rohgas unter Normaldruck.
6.1 Oxidationsreaktion des H2S
Üblicherweise wird die direkte Oxidation des Schwefelwasserstoffs in Festbettreak-
toren betrieben. In solchen Apparaten sind nicht nur Konzentrations- und Tempe-
raturprofile im Innern jedes katalytischen Korns vorhanden, sondern auch entlang
des Reaktors selbst, wie in der Abbildung 6.1 dargestellt.
Durch die Konzentrations- und Temperaturprofile auf den unterschiedlichen
Partikel- und Reaktorebenen sind drei Fälle erkennbar:
• Der Umsatz ist hoch: die verbleibende H2S-Konzentration ist dann niedrig.
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Abbildung 6.1: Katalytische Entschwefelung eines Gases in einem Festbettreaktor.
Konzentrations- und Temperaturprofile auf den Partikel- und Reaktorebenen
Die Isothermie ist daher aufgrund des Zusammenhangs der Prater-Zahl mit
der Konzentration gewährleistet.
• Der Umsatz ist sehr niedrig wie zum Beispiel am Eintritt. Da die H2S-Kon-
zentration hoch ist, können sowohl Diffusionshemmungen als auch Tempe-
raturprofile vorhanden sein.
• Schwefelwasserstoff sowie Schwefeldampf sind in der Gasphase vorhanden.
In allen Fällen ist eine Kondensation in den kleinen Poren möglich. Ziel ist aber
zu untersuchen, ob das Vorhandensein von Temperaturprofilen die Deaktivierung
des Katalysators durch Kondensation vermindern kann. Das Problem einer even-
tuellen Diffusionshemmung in der Grenzschicht um die Partikeln wird weiterhin
nicht betrachtet.
6.2 Kondensation im Porennetzwerk
Die Katalysatordeaktivierung aus Schwefelkondensation ist von Mora (2000) im
Rahmen der Claus-Reaktion untersucht worden. Er hat versucht, den Wirkungs-
grad katalytischer Partikeln nach Porenverstopfung zu ermitteln und dabei eine
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optimale Porenstruktur zu finden. Er stellte heraus, daß die Änderung der Poren-
struktur während des Deaktivierungsvorgangs den Wirkungsgrad verbessern kann.
Eine bimodale Struktur wurde betrachtet, deren jeweiliger effektiver Diffusionsko-
effizient in einem Bethe-Netzwerk geschätzt wurde. Offensichtlich sind die Netz-
werke nicht miteinander verbunden worden. Der gesamte effektive Diffusionskoeffi-
zient ist als Summe der effektiven Diffusionskoeffizienten der jeweiligen Netzwerke
berechnet worden. Dies führt aber dazu, daß die Porenverstopfung den effektiven
Diffusionskoeffizienten der Mikroporen herabsetzt, den gesamten jedoch erhöht,
was wiederum den Wirkungsgrad erhöht. Eine Bestätigung dieses Ergebnisses hat
Mora (2000) in den experimentellen Umsätzen eines katalytischen Reaktors im
Kondensationsbereich gesucht. Eine mögliche Erhöhung des Wirkungsgrads durch
Verschiebung des Claus-Gleichgewichts, die möglicherweise den deaktivierenden
Effekt der Kondensation ausgleichen kann, hat er aber nicht erwähnt.
Die katalytische Deaktivierung durch Kondensation in einem Porennetzwerk
ist wenig untersucht worden. Wood und Gladden (2002) haben die Hydroent-
schwefelung unter isothermen Bedingungen untersucht. Die Reaktionskinetik ist
mit einem Potenzansatz erster Ordnung beschrieben worden, die Diffusion mit
dem Fick’schen Gesetz. Da die Reaktion bei hohem Druck abläuft, ist die Kelvin-
Gleichung für nicht-ideale Gemische nicht mehr gültig. Darüberhinaus haben die
Autoren eine Mehrkomponenten-Kelvin-Gleichung angewendet. Sie haben gezeigt,
daß z.B. eine Druckänderung von 1% unter den gegebenen Reaktionsbedingungen
zu einer Minderung des Wirkungsgrads von 7% führen kann.
Dieses Modell ist dann von Wood et al. (2002) um die Berücksichtigung generel-
ler kinetischer Ansätze erweitert worden. Die Verwendung des Dusty-Gas Modells
ermöglicht eine simultane Berücksichtigung der molekularen und Knudsen’schen
Diffusion sowie die Konvektion von Mehrkomponentengemischen. Aufgrund der
hohen Anzahl und Komplexität der Gleichungen ist die Schur-Zerlegungsmethode
(s. Rieckmann und Keil (1997)) verwendet worden.
Die Kondensation sorgt für eine Abnahme des Umsatzes im Zentrum des Korns.
Diese Abnahme ist umso größer, je näher sich das System an der Perkolations-
schwelle befindet. Sie resultiert aus dem Verlust der Aktivfläche und der Entste-
hung von Sackgassen im Netzwerk.
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6.3 Berechnung des Kondensationsvorgangs
6.3.1 Kapillarkondensation
Aus der Berechnung der Gleichgewichtskonstante wird die direkte Oxidation als
irreversibel betrachtet. Sind die Weiteroxidationsreaktionen vernachlässigbar, was
bei 200◦C sichergestellt ist, hängt der Partialdruck des Schwefels nur von dem
Umsatz des Schwefelwasserstoffs ab.
Meisen und Bennet (1979) haben die Sattdampfdruckkurve des Schwefels an-
gepaßt. Schoofs (1985) hat die Schwefelkondensation in zylindrischen Poren im
Claus-Prozeß untersucht. Bei Anwendung der Kelvin’schen Gleichung hat er die
Porendurchmesser ermittelt, die möglicherweise im Konverter verstopfen können.
Die Kelvin’sche Gleichung lautet:
r =
−2γV cos θ
RT ln (PSn/P
∗)
(6.3.0)
Dabei ist PSn der Partialdruck über dem flüssigen Schwefel in einer Pore und P
∗
der Sattdampfdruck des Schwefels bei der Temperatur T . Die Gleichung (6.3.1)
kann angewendet werden, wenn die Porendurchmesser mindestens vier mal so groß
sind wie das Molekül der flüssigen Phase, d.h. 15 Å für den Schwefel. Eine kleinere
Untergrenze bedeutet nicht, daß die Reaktanten noch in die Mikroporen eindringen
können, sondern daß es sich nicht mehr um eine Kondensation im makroskopischen
Sinne handelt. Die Schwefelmoleküle werden dennoch sehr stark adsorbiert (s.
Steijns und Mars (1977)). Das molare Volumen V, die Oberflächenspannung γ
und die Dichte ρ des flüssigen Schwefels sowie der Sattdampfdruck P ∗ werden wie
in der Tabelle 6.1 angegeben berechnet.
Tabelle 6.1: Eigenschaften des flüssigen Schwefels und Angaben zur Berechnung
der Schwefelkondensation in den Poren zur Anwendung der Kelvin’schen Gleichung
lnP ∗ = 9, 90877 + 0, 00542412 · T + 1439,83T − 2208580T 2 [Pa]
V = Mρ [cm
3/mol]
M = 32 [g/mol]
ρ = 2, 0363 − 6, 0137 · 10−4 · T [g/cm3]
γ = 81, 16 − 0, 0566 · T [dyne/cm]
θ = 45◦
R = 8, 314 × 107 [erg/mol/K]
433 6 T 6 633 [K]
Quelle: Schoofs (1985)
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Die Abbildung 6.2 zeigt die durch Schwefelkondensation maximal verstopfbaren
Porengrößen in Abhängigkeit von der Temperatur in Zusammenhang mit dem H2S-
Umsatz im Reaktor für eine 3 Mol.-%-Konzentration am Eingang bei 1 bar. Die
Anwendungsgrenze der Kelvin’schen Gleichung ist außerdem dargestellt. Sind die
Porenradien kleiner als 7Å, wird diese Gleichung trotzdem angewendet. Ersichtlich
ist, daß eine Senkung der Temperatur um einige Grade eine erhebliche Änderung
in der mikroporösen Struktur verursachen kann.
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Abbildung 6.2: Anwendung der Kelvin’schen Gleichung zur Schätzung der mit
Schwefel verstopfbaren Porendurchmesser mit der Temperatur in Zusammenhang
mit dem Umsatz U für x0H2S = 3% und P=1 bar
6.3.2 Implementierung in die Monte-Carlo Simulation
In dem vorherigen Abschnitt ist die Dampfkondensation in kapillaren Poren durch
die Thermodynamik behandelt worden. Die Schwierigkeit, diesen Deaktivierungs-
prozeß zu simulieren, liegt u.a. darin, nicht-stationäre Zustände als quasi-stationär
zu beschreiben. Dabei wird davon ausgegangen, daß das thermodynamische Gleich-
gewicht erreicht wird. Unter dieser Annahme wird von den etablierten Konzentra-
tions- und Temperaturprofilen ausgegangen. Diese werden wie in den Kapiteln 4
und 5 unter quasi-stationärem Zustand ermittelt.
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Die Schwefelkonzentration in dem Netzwerk ergibt sich aus der Stöchiometrie
H2S +
1
2
O2 −→ υSn + H2O (6.3.0)
Aufgrund der verschiedenen allotropischen Strukturen des Schwefels hängt der
stöchiometrische Koeffizient υ sowohl von der Temperatur als auch von der Anzahl
n der Schwefelatome im Schwefelmolekül Sn ab. Im Anhang A befindet sich die
thermodynamische Bestimmung der Zusammensetzung der Gasphase. Im vorlie-
genden Temperaturbereich liegt n zwischen 6 und 8.
Tabelle 6.2: Standardbedingungen zur Untersuchung des deaktivierenden Effekts
der Schwefeldampfkondensation im quadratischen Porennetzwerk
Kopf des Reaktors Fuß des Reaktors
H2S 3 Mol.-% 0,15 Mol.-%
Umsatz H2S 0 % 95 %
Allotropische Form des Schwefels n ∈ [6; 8] n ∈ [6; 8]
Druck 1 bar 1 bar
Temperatur 180-210◦C 208-210◦C
Prater-Zahl 0–0,15 0
Thiele-Zahl 0,1–10 0,1–10
Aktivierungsenergie 10–20 10–20
Mittlerer Porenradius 32,6Å 30–35Å
Standardabweichung der Porenradien 7Å 7–20Å
Monte-Carlo Simulation
Anzahl der Knoten im Netzwerk 1600–2000
Anzahl der Monte-Carlo Simulationen 3–20
Für jede Pore wird der kritische Kelvin’sche Radius berechnet und mit ih-
rem Radius verglichen: ist der Porenradius kleiner, wird Schwefeldampf konden-
sieren und die gegebene Pore deaktivieren. Da sowohl die Aktivität als auch die
Transporteigenschaften davon beeinträchtigt werden, werden die Temperatur- und
Konzentrationsprofile erneut berechnet, bis die Konvergenz erreicht wird, d.h. die
Konzentrationsprofile sich nicht weiter entwickeln. Da der Anteil an verstopften
Poren zunimmt, werden Cluster gebildet, die zu Perkolationsphänomenen führen
können. Diese Porencluster werden mit dem Algorithmus von Hoshen und Kopel-
man (1976) identifiziert.
In dieser Arbeit wird die Reaktivität der flüssigen Phase in Bezug zur direkten
Oxidation vernachlässigt (s. Piéplu et al. (1998)). Die Reaktion findet im Netzwerk
statt, so lange eine aktive erreichbare Phase XA vorhanden ist.
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6.4 Ergebnisse
6.4.1 Hoher Umsatz im Reaktor
Entlang des Reaktors nimmt die Schwefelkonzentration aufgrund der Oxidations-
reaktion allmählich zu, bis der Partialdruck des Schwefels nah an dem Sattdampf-
druck liegt. Parallel zu diesem Konzentrationsprofil ist außerdem ein Konzentrati-
onsprofil im Katalysatorkorn vorhanden, so daß der Kondensationspunkt im Innern
des Netzwerks lokal überschritten werden kann.
Um die in der Einführung vorgestellte Aufgabe zu erfüllen, d.h. ein mit 3 Mol.-
% H2S beladenes Gas bei 1 bar zu entschwefeln, muß die Austrittstemperatur
mindestens 205◦C betragen. Damit wird aber die kapillare Kondensation nicht
vermieden.
Aus der Definition der Prater-Zahl in Gleichung (3.3.1) ist ersichtlich, daß die
Prater-Zahl mit abnehmender Reaktantenkonzentration sinkt. Die direkte Kon-
sequenz ist, daß sich die Temperaturprofile im Innern der Partikeln entlang des
Reaktors entwickeln und β am Fuß des Reaktors, wenn der Umsatz ausreichend
klein ist, gegen Null tendiert. Damit können die katalytischen Körner als isotherm
betrachtet werden.
Die Ergebnisse der Monte-Carlo Simulationen mit den Standardbedingungen
am Fuß des Reaktors sind in der Abbildung 6.3 dargestellt. Die Verwendung des
quadratischen Netzwerks bestätigt, daß unter isothermen Bedingungen, bei 210◦C
und 95% Umsatz, die Kondensation vernachlässigbar ist. Die Abbildung 6.3(a)
zeigt die Entwicklung des Wirkungsgrads als Funktion des Thiele-Kriteriums in
Abhängigkeit von der Temperatur und für verschiedene Standardabweichungen
der Porengrößenverteilung. Verschiedene Effekte sind dabei erkennbar:
• Für eine schmale Porengrößenverteilung von s = 7Å unterliegt das Netzwerk
bei 210◦C kaum einer Kondensation. Kondensation tritt lediglich im Trans-
portbereich auf, so daß die Erreichbarkeit XA > 0, 98 auf dem gesamten
φNW -Bereich ist. Wird die Temperatur um nur 2
◦C gesenkt, nimmt der Wir-
kungsgrad in allen Regimes ab. Die höheren Schwefelwasserstoffgradienten
im Innern des Netzwerks im Transportbereich sorgen für mehr Schwefelkon-
densation als im kinetischen Regime. In letzterem ist die Deaktivierung eher
auf die Temperatursenkung als auf die H2S-Umsetzung in dem Netzwerk
zurückzuführen. Die Abnahme der Temperatur um 2◦C verursacht also eine
Abnahme des Wirkungsgrads von 20%.
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Abbildung 6.3: Isotherme Schwefelkondensation bei 95%-Umsatz von H2S. (a) Ver-
lauf des Wirkungsgrads η mit dem Thiele-Kriterium des Netzwerks φNW ; Einfluß
der Temperatur und der Porengrößenverteilung (b) Einfluß der Standardabwei-
chung der Porengrößenverteilung s in Å auf den Wirkungsgrad und auf 1−XA für
verschiedene mittlere Porenradien µ in Å.
• Die Abbildung 6.3(a) zeigt außerdem, daß die Porenstruktur ebenso eine we-
sentliche Rolle beim Auftreten der Kondensation spielt. Ist die Porengrößen-
verteilung breiter, sind mehr kleine Poren vorhanden, die empfänglich für
die Kondensation sind. Aus diesem Grund liegt der Wirkungsgrad auf dem
gesamten φ-Bereich für s = 20Å unterhalb dessen für s = 7Å bei 210◦C. Im
kinetischen Bereich wird das Netzwerk dadurch um 6% deaktiviert.
• Schließlich zeigt die Abbildung 6.3(a), daß das Systemverhalten von dem Mo-
dell des Porenbündels durch Kondensation abweicht. Da die Porengrößen-
verteilung selbst einen Einfluß auf den effektiven Transport (s. Kapitel 4)
aufweist, wird η vs. φ für s = 20Å in Abwesenheit jeglicher Kondensation
ebenso dargestellt. So wird der tatsächliche Beitrag der Kondensation zur
Deaktivierung gezeigt.
Die Abbildung 6.3(b) beschreibt ebenso den Einfluß der Porenstruktur auf die
Kondensation. Der Wirkungsgrad wird als Funktion der Standardabweichung s
in Abhängigkeit vom mittleren Porenradius µ für φNW = 1, 37 aufgetragen. Um
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den tatsächlichen Beitrag der Kondensation darzustellen, werden außerdem die
jeweiligen Erreichbarkeiten XA angegeben. Der Aktivitätsverlust kommt im we-
sentlichen von der Kondensation. Der Wirkungsgrad steigt mit steigendem mitt-
leren Porenradius, da die Wahrscheinlichkeit einer Pore, unterhalb des kritischen
Kondensationsradius zu sein, reduziert wird. Der Wirkungsgrad nimmt mit stei-
gender Standardabweichung bei konstantem mittleren Porenradius ab; die stei-
gende Anzahl kleiner Poren begünstigt die Kondensation. Diese Zusammenhänge
der Eigenschaft der Porenstruktur mit dem Wirkungsgrad sind kohärent mit den
Ergebnissen von Wood und Gladden (2002). Diese Ergebnisse liefern wertvolle
Informationen zur Optimierung der Porenstruktur oder der Betriebsbedingungen.
6.4.2 Niedriger Umsatz im Reaktor
Am Eintritt des Festbettreaktors ist der Umsatz des Schwefelwasserstoffs so nied-
rig, daß der im Kern der Gasphase befindliche Schwefel einen niedrigen Partial-
druck aufweist. Daher ist die Abwesenheit eines Kondensationsvorgangs im ka-
talytischen Korn jedoch nicht gewährleistet. Sind die Konzentration des H2S im
Kern der Gasphase und der Konzentrationsgradient im Katalysatorkorn ausrei-
chend hoch, kann eine Schwefelkondensation auftreten.
Die Abbildung 6.4 zeigt den aus den Standardbedingungen der Tabelle 6.2 be-
rechneten Deaktivierungseffekt des in den kleinen Poren kondensierenden Schwe-
feldampfes. Die Abbildung 6.4(a) veranschaulicht, daß isotherme Kondensation bei
Null Umsatz stattfinden kann. Natürlich begünstigt eine niedrige Temperatur den
Aktivitätsverlust. Außerdem ist deutlich zu erkennen, daß der Kondensationsvor-
gang durch hohe Diffusionshemmung, d.h. große Konzentrationsgradienten, ver-
bessert wird. Darüberhinaus findet die Porenverstopfung vorwiegend im Zentrum
des Katalysators statt, und die Deaktivierungsfront verschiebt sich mit steigender
Diffusionshemmung nach außen.
Die deaktivierende Rückwirkung der Kondensation kann durch die Exothermie der
Reaktion vermindert werden. Die Abbildung 6.4(b) zeigt den positiven Effekt der
Nicht-Isothermie im Katalysatorkorn. Der Wirkungsgrad wird nicht nur durch eine
hohe Prater-Zahl verbessert (s. auch Kapitel 4), sondern auch wird die Deaktivie-
rung durch Kondensation gehemmt. Damit ist es prinzipiell möglich, die Reaktion
unter niedrigeren Temperaturen zu betreiben, jedoch können daraus keine Rück-
schlüsse auf die Selektivität der direkten Oxidation gezogen werden; zu diesem
Zweck sind die kinetischen Ansätze erforderlich, wie zum Beispiel die Bildung von
SO2 und ihre Abhängigkeit von der Temperatur.
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Abbildung 6.4: Untersuchung der Kondensation am Kopf des Festbettreaktors auf
die Entwicklung des Wirkungsgrads η mit dem Thiele-Kriterium des Netzwerks
φNW (a) Einfluß der Temperatur des Kerns der Gasphase für isotherme Netzwerke
(b) Einfluß der Nicht-Isothermie des Netzwerks auf die Kondensation für T=180◦C
und γ = 10.
Die Aktivierungsenergie γ beeinflußt lediglich die Verläufe der Konzentrations- und
Temperaturprofile, aber nicht den maximalen Temperaturgradienten im Netzwerk.
6.4.3 Dritter Fall
Der dritte Fall betrifft die Bedingungen eines im Kern der Gasphase hohen Schwe-
felpartialdrucks und einer hohen Restkonzentration an Schwefelwasserstoff. Damit
werden die Bedingungen der Abschnitte 6.4.1 und 6.4.2 kombiniert und als Resul-
tate in der Abbildung 6.5 dargestellt.
Die Abbildung 6.5(a) zeigt den Wirkungsgrad in Abhängigkeit vom Thiele-
Kriterium unter nicht-isothermen Bedingungen in Zusammenhang mit verschie-
denen Umsätzen bei 195◦C. Im Transportbereich sind zwar die Schwefelkonzen-
trationen im Netzwerk hoch, jedoch findet aufgrund des bestehenden Konzentra-
tionsgradienten, der dafür sorgt, daß kritische Radien nicht erreicht werden, im
wesentlichen keine Kondensation statt. Im Übergangsbereich ist die Verbesserung
des Wirkungsgrads durch Temperaturerhöhung erkennbar.
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Abbildung 6.5: Nicht-isotherme Entschwefelung in Anwesenheit von Schwe-
feldampf im Kern der Gasphase; Wirkungsgrad η in Abhängigkeit vom Thiele-
Kriterium des Netzwerks φNW (a) Einfluß des H2S-Umsatzes im Reaktor (b) Ein-
fluß des thermischen Zustandes des Netzwerks für γ = 20.
Im kinetischen Bereich nimmt der Wirkungsgrad mit dem steigenden Umsatz
von H2S zu Schwefel stark ab. Bei 53% Umsatz ist der kinetische Bereich konden-
sationsfrei. Das abnehmende η mit abnehmendem φNW bei 57% ist, obwohl die
Konzentrationsgradienten kleiner werden, auf die Temperatursenkung des Netz-
werks zurückzuführen. Liegt der Umsatz bei 58%, perkoliert das System schon
für φNW < 0, 3. Bemerkenswert ist die leichte Erhöhung des Wirkungsgrads für
φNW ≈ 0, 8: am Rand des Netzwerks befinden sich deaktivierte Poren, die den
Stoff- und Wärmetransport beeinträchtigen und die wiederum die Temperatur-
und Konzentrationsprofile verschärfen.
Die Abbildungen 6.4(b) und 6.5(a) zeigen, daß die Schwefelkondensation sowohl
im kinetischen als auch im Transportbereich auftreten kann, und zwar sowohl am
Rand als auch im Zentrum des Netzwerks. Eine Kombination dieser beiden Fälle
veranschaulicht die Abbildung 6.5(b). Dabei wird der Einfluß der Prater-Zahl βNW
auf die Verläufe von η vs. φNW für hohe Reaktanten- und Produktkonzentratio-
nen ersichtlich. Die Ergebnisse sind analog zu den bei Betrachtung eines nicht-
isothermen Deaktivierungsvorgangs durch Aktivzentrenbedeckung (s. Abbildung
5.23 im Abschnitt 5.4.1) ermittelten. Für βNW = 0, 15 kann die Kondensation
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lediglich im kinetischen Bereich auftreten. Bei abnehmender Prater-Zahl wird die
Kondensation mit steigender Reaktion – mit erhöhtem φ – verschlimmert, bis
tatsächliche nicht-isotherme Bedingungen im Netzwerk herrschen: die Kurven η
vs. φ weisen ein Minimum auf. Ab diesem Punkt steigt der Wirkungsgrad mit
dem Thiele-Kriterium weiter, denn die Temperaturgradienten nehmen zu: aus die-
sem Grund tendiert der Wirkungsgrad βNW = 0, 12 gegen den bei βNW = 0, 15
im Transportbereich. Für βNW = 0, 1 ist der maximale Temperaturgradient nicht
ausreichend, um den im Netzwerk starken Umsatz auszugleichen; der Wirkungs-
grad wird nach einer Ebene mit steigendem φ weiter vermindert.
Anzumerken ist, daß in der vorliegenden Arbeit die eventuelle Rückwirkung
einer Temperaturzunahme auf die mit Schwefelflüssigkeit besetzten Poren nicht
berücksichtigt wurde. Dies bedeutet, daß gleichzeitig ein Verdampfungsprozeß be-
trachtet werden könnte. Solche Prozesse sind komplex und können im Rahmen
der Perkolation behandelt werden. Dennoch ist die Verdampfung in der Regel eine
langsame Phasenänderung, in der die kapillaren Kräfte eine wesentliche Rolle spie-
len (im Vergleich zum Beispiel zu viskosen Kräften). Um die Schwefelverdampfung
zu berücksichtigen, wäre es also notwendig, diese Verdampfungszeit mit der zur
Einstellung neuer Temperaturprofile benötigten Zeit zu vergleichen. Eine Cluster-
analyse wäre außerdem erforderlich, um die mit metastabilem Schwefel besetzten
Poren zu finden. Darüberhinaus sind Schwankungen in dem Prozeß zu erwarten
wegen der Kopplung von Kondensation, Verdampfung und Temperatureinstellung.
Eine kurze Einführung zum Problem der Verdampfung in porösen Strukturen ist
von Laurindo und Pratt (1996) gegeben worden.
6.4.4 Tortuosität
Wood und Gladden (2002) haben die Verminderung des Wirkungsgrads während
eines Kondensationsvorgangs in einem Porennetzwerk als Beeinträchtigung des ef-
fektiven Stofftransports erkannt. Darüberhinaus haben die Autoren die Methode
von Hollewand und Gladden (1992a) angewendet und die Tortuosität des Systems
in Zusammenhang mit φNW bestimmt. Sie haben aber festgestellt, daß bei zu-
nehmender Kondensation die Tortuosität des Netzwerks asymptotisch steigt, und
bemängelten, daß experimentelle Tortuositäten größer als 25 nicht möglich sind.
Die Tortuosität mißt den Unterschied des Stofftransports zwischen dem ho-
mogenen Modell eines parallel liegenden zylindrischen Porenbündels und der be-
trachteten porösen Struktur (s. Kapitel 4). Sie ist also u.a. eine Eigenschaft der
porösen Struktur. Eine Abnahme des Wirkungsgrads ist auf den zunehmenden
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Anteil der durch Kondensation verstopften Poren, die nicht mehr an der Reaktion
teilnehmen, zurückzuführen. Die Änderung der Struktur sorgt für längere Pfade
und Sackgassen in dem Netzwerk, was die Tortuosität erhöht. Dieser Effekt ist in
der Abbildung 6.6 zu erkennen und mit der Abbildung 6.3 zu erklären. Die Zunah-
me der Tortuosität wird durch die Zunahme des Abstands zwischen den Kurven
|Φ − φNW | in An- und Abwesenheit einer Kondensation bei konstantem Wirkungs-
grad augenscheinlich.
Die Vorgehensweise des Kapitels 4 zur Ermittlung der Tortuosität wird auf
das zweidimensionale Porennetzwerk bei Betrachtung des Kondensationsvorgangs
angewendet. Man erinnert sich, daß Γ nicht im strengen Sinne die Tortuosität ist,
da das Modell nicht dreidimensional ist, und daß daher die Porosität des Milieus
nicht berücksichtigt wird. Die Änderung der ermittelten Tortuosität Γ in Zusam-
menhang mit dem Thiele-Kriterium φNW ist in der Abbildung 6.6 in An- und
Abwesenheit der Kondensation bei 210◦C und für s = 20Å dargestellt. Außerdem
wird der Einfluß der Anpassungsmethode gezeigt.
Die Ergebnisse in Abwesenheit von Kondensation dienen dem Vergleichszweck.
Wie erwartet wird festgestellt, daß die Tortuosität vom Kondensationsprozeß be-
einflußt wird und durch ihn erhöht wird. Jedoch unterscheiden sich die Ergebnisse
je nach Anpassungsmethode dramatisch. Wird die Tortuosität aus dem Wirkungs-
grad gewonnen, werden hohe Tortuositäten in dem kinetischen Bereich erhalten,
ähnlich Wood und Gladden (2002). Die Erreichbarkeit XA ist dennoch sehr hoch,
und die hohen daraus resultierenden Tortuositäten sind auf die Anpassungsme-
thode zurückzuführen. Die Tortuosität ist höher, liegt aber in derselben Größen-
ordnung wie ohne Kondensation, wenn sie aus dem Konzentrationsprofil ermittelt
wird. Die vorliegende Arbeit zeigt also, daß die Anpassungsmethode zur Ermitt-
lung der Tortuosität ebenso von wesentlicher Bedeutung ist. Tritt eine deakti-
vierende Kondensation im kinetischen Regime auf, ergibt sich ein Wirkungsgrad
η < 1. Bei Gleichsetzung von η = ηNW < 1 liefert die Optimierungsmethode
aber Thiele-Kriterien Φ im Transportbereich. Die Suche nach einem äquivalenten
Thiele-Kriterium Φ ist dadurch stark beeinflußt und die daraus resultierende Tor-
tuosität hoch. Hingegen haben Wood und Gladden (2002) dieses Ergebnis mit einer
starken Minderung der effektiven Diffusivität durch Kondensation erklärt und mit
der in dreidimensionalen Netzwerken durchgeführten Perkolationsanalyse von Hol-
lewand und Gladden (1992b) bekräftigt, in der τ → ∞ für p→ pc gefunden wurde.
Das Konzentrationsprofil liefert Informationen über die Aktivität und die Kon-
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Abbildung 6.6: Einfluß der Optimierungsmethode auf die ermittelten Tortuositäten
in Abhängigkeit vom Thiele-Kriterium des Netzwerks in An- und Abwesenheit
eines Kondensationsvorgangs. Änderung der Erreichbarkeit XA mit φNW .
duktanz der aktiven Poren, die tatsächlich an der Leitung teilnehmen, wohingegen
der Wirkungsgrad den Anteil der Kondensation und der Widerstandserhöhung der
Leitung nicht trennen kann.
Die Suche nach einer Tortuosität ist aber nicht immer sinnvoll. Das aus der Simula-
tion ermittelte Konzentrationsprofil kann ganz andere Strukturen als die aus dem
homogenen Modell erhaltenen aufweisen. Die Abbildung 6.7 zeigt zum Beispiel
die Übereinstimmung der Konzentrationsprofile im Porennetzwerk mit denen aus
dem homogenen Modell je nach Optimierungsmethode zur Ermittlung der Tor-
tuosität. Sie bestätigt, daß die Optimierung auf dem Wirkungsgrad im Falle der
Kondensation meistens ungeeignet ist, selbst wenn das Netzwerk wenig deaktiviert
wird. In der Abbildung 6.7(a) entspricht die Erreichbarkeit XA = 0, 92 ca. 8% De-
aktivierung. Im chemischen Bereich sind die verstopften Poren stochastisch, aber
gleichmäßig verteilt, so daß die Abweichung zwischen den Profilen nicht groß ist.
Nimmt die Diffusionshemmung zu, kann die Erreichbarkeit erheblich vermindert
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Abbildung 6.7: Konzentrationsprofile in dem quadratischen Porennetzwerk (a)
Übereinstimmung und Annäherung der Konzentrationsprofile des Porenbündelm-
odells mit dem aus der Monte-Carlo Simulation. (b) Abweichung der Konzentra-
tionsprofile durch Schwefelkondensation im Kern des Netzwerks
werden, da jedoch die Reaktion am Rand stattfindet, kann es zu einer relativen
Übereinstimmung kommen (die Abweichung wird mit steigendem φ kleiner).
Abschließend wird festgestellt, daß wenn die Kondensation im Zentrum von Be-
deutung wird, wie in der Abbildung 6.7(b) dargestellt, unterscheiden sich die Kon-
zentrationsprofile stark, und eine Ermittlung der Tortuosität unter diesen Bedin-
gungen wird fragwürdig.
6.5 Zusammenfassung
Die Anwendung des Porennetzwerks auf die direkte Oxidation von H2S in der
mikroporösen Struktur des TiO2 zeigt, daß eine Kondensation des Schwefels in
den kleinen Poren auftreten kann, die einen Aktivitätsverlust des Katalysators
verursacht. Um ein mit 3 Mol.-%-H2S beladenes Gas in Mikropartikeln, deren Ei-
genschaften experimentell ermittelt wurden, zu entschwefeln, muß die Temperatur
am Austritt des Reaktors mindestens 210◦C betragen. Eine Abnahme dieser Tem-
peratur von nur 2◦C kann 20% oder mehr Aktivitätsverlust in den Mikroporen
bedeuten.
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Die Schwefelkondensation ist nicht auf den Reaktoraustritt begrenzt, wo der Um-
satz sehr hoch ist, sondern kann während eines strengen Transportbereichs auch
in den Partikeln stattfinden.
Dieses Kapitel hat außerdem gezeigt, daß die Nicht-Isothermie der katalyti-
schen Körner im Festbettreaktor einen wesentlichen Einfluß auf die Kondensation
haben kann. Sind ausreichende Temperaturgradienten in den Partikeln vorhanden,
kann der Kondensationsprozeß sogar verhindert werden. Dies erlaubt dann, das Sy-
stem bei niedrigeren Temperaturen zu betreiben. Außerdem kann die Lokalisierung
der Kondensation im Netzwerk entlang des Reaktors je nach Bedingungen stark
variieren.
Zu beachten ist, daß die vorliegenden Ergebnisse aus der Betrachtung mikroporöser
Strukturen resultieren und streng genommen nicht für eine bimodale Struktur, wie
TiO2 sie aufweist, gelten.
Die Porenverstopfung durch Kondensation sorgt allgemeinerweise für eine Er-
höhung der scheinbaren Tortuosität des Systems. Gezeigt wird aber, daß die Anpas-
sungsmethode eine zentrale Rolle zur Ermittlung dieses Korrekturfaktors spielen
kann: wird die Tortuosität aus dem Wirkungsgrad gewonnen, können daraus sogar
große Werte resultieren, obwohl das System sich fern von der Perkolationsschwelle
befindet. Die Anpassung an das Konzentrationsprofil liefert plausiblere Ergebnisse,
ist aber genauso fraglich, wenn das Konzentrationsprofil im Netzwerk stark von
dem des homogenen Milieus abweicht. Jedoch muß beachtet werden, daß nur der
Wirkungsgrad und nicht das Konzentrationsprofil ermittelt werden kann, so daß
die Ermittlung einer Tortuosität während eines Kondensationsprozesses schwierig
mit der Porenstrukturänderung zu korrelieren ist.
Schließlich ist eine Durchführung von Experimenten hinsichtlich der direkten
Oxidation von H2S zu S notwendig, um sowohl das Vorhandensein großer Tem-
peraturgradienten in den katalytischen Körnern als auch die eventuelle günstige
Wirkung letzterer auf die Kondensationsvorbeugung zu verifizieren.
Zusammenfassung und Ausblick
Diese Arbeit hat sich vor dem Hintergrund der Aufbereitung von Erdgas und
Erdöldämpfen der katalytischen Entschwefelung eines mit Kohlenwasserstoffen be-
ladenen Gases gewidmet. Die in kleinen industriellen Produktionsstätten typische
Rohgaszusammensetzung im Labormaßstab untersuchen zu können, wurde das be-
trachtete System mit einem Gemisch aus n-Hexan und Schwefelwasserstoff nach-
gebildet. Die Oxidation des H2S erfolgte experimentell mittels eines kommerziellen
Katalysators aus TiO2-Anatase, da sich dieser Katalysatortyp aufgrund seiner ho-
hen Leistungsfähigkeit als Standard in der Industrie etabliert hat.
Experimentell ist gezeigt worden, daß Hexan aufgrund der hohen Reaktivität
von TiO2 in Anwesenheit von Sauerstoff einer Verbrennung unterliegt. Parallel zu
der Verbrennung des Hexans wird Ruß gebildet, welcher sowohl die Verbrennung
als auch die Schwefelwasserstoffoxidation sowie die Deaktivierungsreaktion selbst
beeinträchtigt. Es wurde festgestellt, daß die Versuchsbedingungen die Entwick-
lung der Rußprofile im Katalysatorquerschnitt erheblich beeinflussen. Aus dem ge-
fundenen Einfluß der Temperatur der katalytischen Schüttung einerseits und der
Anwesenheit kleiner H2S-Konzentrationen auf diese Rußprofile andererseits läßt
sich nicht nur schließen, daß der Reaktionsmechanismus die Rußablagerungsprofi-
le bedingt, sondern auch, daß die aus der Exothermie der beteiligten Reaktionen
entstehenden Temperaturprofile im Vordergrund stehen.
Darüberhinaus sind zwei Schwerpunkte entstanden, die miteinander stark ge-
koppelt sind. Der erste betrifft die Berücksichtigung der Deaktivierung als kineti-
scher Vorgang. Dieser Prozeß bewirkt nicht nur einen chemischen Aktivitätsverlust,
sondern kann zu Änderungen der Porenstruktur führen, die nicht von den üblichen
Kontinuumsmodellen beschrieben werden können. Der zweite Schwerpunkt war die
Untersuchung des Einflusses der Nicht-Isothermie auf das reaktive System.
Zur Ermittlung der kinetischen Rußbildung aus der Verbrennung von n-Hexan
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auf TiO2 wurde eine aus der Literatur bekannte stochastische Annäherung zu ei-
nem Zweizentrenmechanismus erweitert und auf Porenbündel angewendet. Dabei
wurde die Deaktivierung durch eine Bedeckung der Aktivzentren und durch einen
Rußpolymerisationsvorgang beschrieben. Das entwickelte Modell bildet den Zu-
sammenhang der Aktivität mit dem Rußgehalt für Rußgehalte kleiner 10% nach.
Ist der Rußgehalt aber höher, sind Strukturänderungen nicht ausgeschlossen, die
für einen frühzeitigen Aktivitätsverlust durch perkolationsähnliche Phänomene
sorgen. In diesem Fall ist das Porenbündelmodell nur begrenzt geeignet für die
Wiedergabe der experimentell erhaltenen Ergebnisse.
Kommt es zu einer Strukturänderung, muß der Erklärungsrahmen des homo-
genen Milieus zwangsweise verlassen werden, weshalb diskrete Modelle an seiner
Stelle zum Einsatz kommen. Die Anwendung eines quadratischen Netzwerks auf
die experimentellen Verläufe der Aktivität mit dem Rußgehalt unter isothermen
Bedingungen hat die wesentliche Rolle der Porenstruktur und deren Beschreibung
bei der Modellierung bestätigt. Trotz eines niedrigen Verzweigungsgrads und der
niedrigen Dimensionalität konnte das Porennetzwerkmodell die Deaktivierung für
niedrige Rußgehalte gut beschreiben. Selbst für Rußgehalte größer als 10% konnten
Schwingungseffekte der Deaktivierungsfunktion des Katalysators qualitativ wider-
gespiegelt werden. Ein weiteres Ergebnis des Porennetzwerkmodells war, daß der
Ruß Poren mit einem Durchmesser von bis zu 28Å blockieren kann.
Aufgrund der starken Exothermie der Oxidationsreaktion des Schwefelwasser-
stoffs, die experimentell beobachtet wurde, verlangte die Modellierung die Berück-
sichtigung nicht-isothermer Bedingungen. Aus diesem Grund wurden im Rahmen
dieser Arbeit der Stoff- und Wärmetransport im Katalysator gekoppelt. Die Be-
schreibung der Wärmeleitfähigkeit der porösen Struktur erfolgte mit einer äquiva-
lenten Leitfähigkeit. Damit wurden Wärmebilanzen auf eine einfache, aber effizi-
ente Weise analog zum Stofftransport im Porennetzwerk beschrieben.
Die Anwendung des quadratischen Netzwerks auf die Kopplung des Stoff- und
Wärmetransports im Falle einer chemischen Reaktion n-ter Ordnung bestätigte,
daß die Temperatur einen wesentlichen Einfluß auf den Wirkungsgrad des Korns
ausübt. Somit stimmen die erzielten Ergebnisse mit den in der Literatur üblichen
Ergebnissen des homogenen Modells überein. Jedoch hat diese Arbeit gezeigt, daß
nicht nur die Porengrößenverteilung oder das Thiele-Kriterium die Tortuosität des
Netzwerks beeinflußen, sondern auch die durch die Prater-Zahl gekennzeichnete
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Nicht-Isothermie. Der Unterschied zwischen den Ergebnissen des Porennetzwerks
und denjenigen des Porenbündelmodells, der aufgrund der Nicht-Isothermie aus
der Verzerrung sowohl der Konzentrations- als auch der Temperaturprofile resul-
tiert, wurde durch die Einführung eines zusätzlichen Korrekturfaktors ausgegli-
chen. Dieser Korrekturfaktor bringt zum Ausdruck, daß analog zum Stofftransport
der Wärmetransport nicht der Richtung des Nettostroms in der porösen Struktur
folgt; er wird daher als thermische Tortuosität bezeichnet.
Auch die Deaktivierungsreaktionen werden von dem thermischen Zustand des
Katalysators beeinflußt. Da sie jedoch auch durch eine eigene Aktivierungsenergie
gekennzeichnet sind, werden sie nicht in gleichem Maße wie die Hauptreaktionen
beeinflußt. Daraus und aus der Kopplung des Stoff- und Wärmetransports resul-
tieren eine Vielzahl komplexer Rußprofile. Darüberhinaus lassen sich die Ände-
rungen der Rußablagerung, die experimentell beobachtet wurden, durch die Nicht-
Isothermie erklären, ohne daß eine Änderung des Reaktionsmechanismus erfor-
derlich ist. Wiederum zeigt diese Arbeit, daß erhebliche Fehler zustande kommen
können, wenn das System isotherm behandelt wird, wie es in der Literatur durch-
geführt wurde.
Die Minimierung der Deaktivierung des Katalysators durch Rußbildung erfor-
dert eine Reaktionsdurchführung bei niedrigen Temperaturen (kleiner als 200◦C).
Unter solchen Bedingungen besteht die Gefahr, daß der aus der Schwefelwasser-
stoffoxidation produzierte Schwefel die kleinen Poren des Katalysators verstopft,
was zu einer zusätzlichen Änderung der Porenstruktur führen kann. Die vorliegen-
de Arbeit hat gezeigt, daß eine Kondensation des Schwefels im Katalysator sogar
am Eintritt des Reaktors stattfinden kann. Aus der Simulation ergibt sich der
wichtige Beitrag der Temperaturprofile zur Vorbeugung der Deaktivierung durch
Kondensation.
Abschließend ist die Kenntnis der Kinetik der ablaufenden Reaktionen erforder-
lich, damit die Richtigkeit der Modellierung sichergestellt wird. Wichtig ist aber,
daß das Vorhandensein von Temperaturprofilen im Katalysator in der Lage ist,
Rußprofile zu beeinflussen. Werden diese nicht berücksichtigt, kann es zu großen
Fehlern auf der Partikelebene und demzufolge auf der Reaktorebene kommen.
Zur praktischen Umsetzung der Entschwefelung eines schwach H2S-haltigen Ga-
ses in Anwesenheit von Kohlenwasserstoffen kann z.B. eine Verdünnung des Gases
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durch Einstellung eines Rücklaufs erreicht werden: das im Reaktor entschwefelte
Gas wird in den Reaktor zurückgeführt, wodurch dieser unter niedrigeren Tempe-
raturen betrieben werden kann, was die Deaktivierung durch Rußbildung vermin-
dert. Außerdem könnten andere Katalysatoren eingesetzt werden. Sie müßten der
Deaktivierung durch Rußbildung standhalten, sich für die Oxidation des Schwe-
felwasserstoffes eignen, und außerdem Mesoporen beinhalten, um die eventuelle
Schwefelkondensation zu vermeiden.
Da zum ersten Mal Wärme- und Stoffbilanzen in einem Porennetzwerk gelöst
wurden, hat diese Arbeit eine einfache zweidimensionale Porenstruktur betrach-
tet. Verbesserungsmöglichkeiten bestehen beispielsweise in der Beschreibung der
porösen Struktur mit einem dreidimensionalen Netzwerk oder der Variierung des
zugehörigen Verzweigungsgrads.
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Anhang A
Thermodynamische
Gleichgewichte
A.1 Zusammensetzung des Schwefeldampfs
Die direkte Oxidation des Schwefelwasserstoffs zu Schwefel läßt sich wie folgt
schreiben
H2S +
1
2
O2 −→
1
n
Sn + H2O (A.1.0)
wobei n die Anzahl der Schwefelatome in einem Schwefelmolekül ist. Um die Re-
aktionsenthalpie berechnen zu können, ist die Kenntnis über die Zusammenset-
zung der Gasphase erforderlich, d.h. welche allotropische Formen des Schwefels
sich vorwiegend in der Gasphase befinden. Dies ist umso wichtiger, als die Re-
aktionsenthalpie stark von der allotropischen Form abhängt, wie die Tabelle A.1
veranschaulicht:
Tabelle A.1: Reaktionsenthalpie der direkten Oxidation von H2S zu den unter-
schiedlichen allotropischen Formen des Schwefels für T = 300K
H2S + 1/2O2 → 1/2S2 1/3S3 1/4S4 1/5S5 1/6S6 1/5S7 1/8S8
∆RHi[kJ/mol] −157 −174 −185 −199 −204 −205 −209
Eine Vielzahl von Veröffentlichungen beziehen sich auf die Bestimmung der
Zusammensetzung von Gamson und Elkins (1953). Zu dieser Zeit wurden jedoch
nur drei allotropische Formen des Schwefels betrachtet: S2, S6 und S8. Durch Spek-
trometrie haben Detry et al. (1967) die verschiedenen Anteile an Sn mit n ∈ {2; 8}
gemessen. Daraus resultieren die Gleichgewichte der Systeme C–O–S und C–O–S–
H von Kellogg (1971).
198 A.1 Zusammensetzung des Schwefeldampfs
Ein Teil vom Schwefel oder vom Schwefelwasserstoff kann zu Schwefeldioxid
weiteroxidiert werden. Wenn dem so ist, muß außerdem das Claus-Gleichgewicht
berücksichtigt werden.
Unter isobaren Bedingungen ergibt sich die Ausbeute als:
Y = 1 − PSO2
P 0H2S − PH2S
(A.1.0)
Man erhält die Bilanz um den Wasserstoff:
P 0H2O + P
0
H2S
= PH2O + PH2S (A.1.0)
die Bilanz um den Sauerstoff:
P 0H2O + 2 × P
0
SO2
= PH2O + PSO2 (A.1.0)
und die Bilanz um den Schwefel:
P 0SO2 + P
0
H2S + P
0
S = 2 × PS2 +
i=8∑
i=3
P
i/2
S2
P 0i/2Ki
+ PSO2 + PH2S (A.1.0)
Die Schwefelmoleküle stehen im Gleichgewicht zueinander mit der Konstante Ki:
Si ⇄
i
2
S2 Ki i ∈ {3; 8} (A.1.0)
Die Partialdrücke der Schwefelmoleküle im Gleichgewicht ergeben sich aus dem
Massengesetz:
Ki =
(PS2/P
0)
i/2
PSi/P
0
(A.1.0)
Dabei wird angenommen, daß der Dampf sich wie ein ideales Gas verhält. Die
Fugazität ist gleich dem Partialdruck, P 0 = 1 bar.
Das Claus-Gleichgewicht ist durch die Konstante KClaus gekennzeichnet:
KClaus =
(PS2)
3/2 · (PH2O)2
(PH2S)
2 · PSO2
· P 0−1/2 (A.1.0)
Die Gleichgewichtskonstanten Ki und KClaus sind dimensionslos und hängen
nur von der Temperatur ab. Sie ergeben sich aus der freien Reaktionsenthalpie
∆RGi:
Ki = exp
(
−∆RGi
RT
)
(A.1.0)
Die freie Enthalpie wird aus den thermodynamischen Tabellen aus Chase (1998)
und Barin (1993) berechnet:
∆RGi (T ) =
i
2
∆fGS2 (T ) − ∆fGSi (T ) (A.1.0)
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Sind die Ausbeute und die Anfangszusammensetzung der Gasphase bekannt,
kann die Zusammensetzung im Gleichgewicht berechnet werden. Die mittlere Schwe-
felanzahl des Schwefelmoleküls n̄ ergibt sich aus:
n̄ =
8∑
i=2
i · PSi
8∑
i=2
PSi
(A.1.0)
Die Variationen von n̄ mit dem Schwefelpartialdruck in Zusammenhang mit
der Temperatur werden in der Abbildung A.1 aufgezeigt. Es ist ersichtlich, daß die
Zusammensetzung des Schwefeldampfes sowohl von der Temperatur als auch vom
Partialdruck des Schwefels abhängt.
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Abbildung A.1: Änderung der allotropischen Formen des Schwefels in einem Schwe-
feldampf
Die übliche Annahme von n̄ = 8 gilt lediglich für Temperaturen unter 220 ◦C.
Für niedrige Partialdrücke des Schwefels sind große Abweichungen zu erwarten.
A.2 Reaktionsenthalpie
Sind die Selektivität des Katalysators oder die Ausbeute bekannt, ist die Berech-
nung der Reaktionsenthalpien möglich. Im vorliegenden Abschnitt wird angenom-
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men, daß lediglich die direkte Oxidation von H2S zu S auftritt. Außerdem ist diese
Reaktion irreversibel.
Die Reaktionsenthalpie der Reaktion (A.1) ergibt sich aus der Bildungsenthal-
pie der jeweiligen beteiligten Spezies:
∆RH (T ) =
1
n
∆fHSn (T ) + ∆fHH2O (T ) − ∆fHH2S (T ) −
1
2
∆fHO2 (T ) (A.2.0)
In der Gleichung (A.2) ist die Bildungsenthalpie des Sauerstoffs ∆fHO2 gleich
Null. Da die allotropische Form des Schwefelmoleküls vom Sattdampfdruck des
Schwefels und von der Temperatur abhängt, hängt die Reaktionsenthalpie ebenso
von n und von T ab.
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Abbildung A.2: Entwicklung der Reaktionsenthalpie der Oxidation von H2S zu S
mit der Temperatur in Abhängigkeit vom Schwefelpartialdruck.
Die Entwicklung der Reaktionsenthalpie der Oxidation von H2S zu S mit der
Temperatur wird in der Abbildung A.2 aufgezeigt. Die Reaktionsenthalpie hängt
sowohl von der Temperatur als auch von der Gaszusammensetzung ab und liegt
zwischen -155 und -208 kJ/mol. Die Reaktion ist damit stark exotherm. Ersicht-
lich ist aber, daß unter 300◦C die Zusammensetzung der Gasphase und der Par-
tialdruck des Schwefels die Reaktionsenthalpie kaum beeinflussen. Somit wird die
Reaktionsenthalpie in der gesamten vorliegenden Arbeit als ∆RH = −208kJ/mol
angenommen.
Anhang B
Nicht-isotherme Anwendung des
quadratischen Netzwerks
Tabelle B.1: Vergleich des Produkts ηφ aus der Kollokationsmethode und dem im
Porennetzwerk ermittelten für eine Ordnung n = 0,5. Einfluß der Aktivierungs-
energie γ und der Prater-Zahl β
γ β φ ηφCo. ηφMC
5 0,017 0,60 0,651 [0, 640; 0, 645]
1,34 1,095 [1, 031; 1, 049]
0,17 0,61 0,734 [0, 732; 0, 734]
1,33 1,336 [1, 213; 1, 250]
0,34 0,62 0,881 [0, 888; 0, 895]
1,37 1,572 [1, 434; 1, 486]
10 0,017 0,50 0,554 [0, 550; 0, 551]
1,53 1,163 [1, 037; 1, 094]
0,17 0,49 0,657 [0, 665; 0, 671]
1,56 1,636 [1, 424; 1, 516]
0,34 0,48 0,934 [1, 046; 1, 110]
1,56 - -
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Tabelle B.2: Vergleich des Produkts ηφ aus der Kollokationsmethode mit demje-
nigen aus der Methode von Tavera (2005) und demjenigen aus der in dem qua-
dratischen Netzwerk durchgeführten Monte-Carlo Simulation für L = 50 und 6
Experimente für ganzzahlige Ordnung. Einfluß der Aktivierungsenergie γ und der
Prater-Zahl β
γ β n=1 n=2
φ ηφAn. ηφCo. ηφMC φ ηφAn. ηφCo. ηφMC
5 0,017 1,53 1,014 0,926 [0, 872; 0, 895] 1,36 0,825 0,786 [0, 642; 0, 665]
4,88 1,014 1,014 [0, 953; 0, 994] 5,04 0,826 0,822 [0, 693; 0, 742]
13,51 1,014 1,014 [0, 972; 1, 050] 14,07 0,825 0,825 [0, 785; 0, 923]
0,17 1,50 1,149 1,076 [0, 981; 1, 021] 1,37 0,906 0,758 [0, 714; 0, 730]
4,24 1,157 1,157 [0, 928; 0, 998] 5,54 0,907 0,905 [0, 825; 0, 881]
12,16 1,155 1,155 [0, 975; 1, 114] 13,40 0,907 0,907 [0, 846; 0, 955]
0,34 1,50 1,310 1,269 [1, 127; 1, 163] 1,36 1,003 0,852 [0, 788; 0, 811]
4,83 1,302 1,302 [1, 175; 1, 261] 5,57 1,003 1,002 [0, 914; 0, 982]
13,46 1,307 1,307 [1, 189; 1, 350] 12,18 1,014 1,014 [0, 845; 0, 978]
10 0,017 1,27 1,028 0,880 [0, 835; 0, 870] 1,50 0,833 0,716 [0, 690; 0, 708]
5,579 1,028 1,028 [0, 961; 1, 017] 6,58 0,834 0,833 [0, 786; 0, 833]
11,2 1,028 1,028 [0, 956; 1, 042] 14,39 0,834 0,834 [0, 786; 0, 872]
0,17 1,23 1,339 1,238 [1, 136; 1, 174] 1,40 1,024 0,880 [0, 791; 0, 828]
5,69 1,332 1,332 [1, 208; 1, 321] 6,47 1,019 1,018 [0, 938; 0, 991]
10,72 1,349 1,35 [1, 095; 1, 440] 14,51 1,016 1,016 [0, 961; 1, 016]
0,34 1,267 1,776 1,766 [1, 641; 1, 687] 1,45 1,283 1,195 [1, 078; 1, 125]
5,5 1,802 1,802 [1, 516; 1, 747] 6,32 1,288 1,288 [1, 114; 1, 286]
11,06 1,798 1,798 [1, 521; 1, 877] 14,53 1,280 1,280 [1, 204; 1, 355]
20 0,017 1,16 1,060 0,877 [0, 824; 0, 834] 1,39 0,852 0,715 [0, 676; 0, 696]
8,32 1,059 1,059 [0, 962; 1, 073] 9,67 0,852 0,852 [0, 768; 0, 863]
11,84 1,059 1,059 [1, 021; 1, 088] 13,46 0,853 0,853 [0, 828; 0, 867]
0,17 1,17 1,933 1,927 [1, 527; 1, 753] 1,35 1,351 1,246 [1, 098; 1, 141]
8,29 1,927 1,927 [1, 687; 1, 894] 9,51 1,351 1,352 [1, 120; 1, 327]
12,01 1,892 1,892 [1, 778; 1, 969] 13,88 1,331 1,331 [1, 217; 1, 386]
0,34 1,22 3,785 3,785 [3, 209; 3, 711] 1,12 2,391 2,387 [2, 016; 2, 155]
8,43 3,867 3,867 [3, 077; 4, 118] 9,58 2,423 2,423 [2, 08; 2, 441]
10,58 4,223 4,223 [2, 643; 5, 541] 13,67 2,38 2,38 [1, 923; 2, 609]
Anhang C
Modellierung der Deaktivierung
durch Rußbildung
C.1 Kinetischer Ansatz von Mars und Krevelen
Der kinetische Ansatz von Mars und Krevelen trifft besonders für Oxidationsre-
aktionen zu, die sehr komplex sind und deren Mechanismus kaum bekannt ist. In
diesem Mechanismus wird angenommen, daß die Reaktionsordnungen bezüglich
der Reaktanten Eins sind.
A + MO
kR−→ M + P (C.1.1)
O2 + M
kO−→ MO (C.1.2)
Im ersten Schritt wird der Katalysator reduziert und Hexan oxidiert. Dann
wird der Katalysator wieder vom Sauerstoff oxidiert. Wenn υ der stöchiometrische
Koeffizient ist, lautet der Ausdruck der Geschwindigkeit unter Anfangsbedingun-
gen:
r0C =
kOPO2kRPA
kOPO2 + υkRPA
(C.1.2)
Wenn die Zeit t 6= 0 ist, ist die Konzentration in den Rußpräkursoren ungleich
Null, und die Bilanz der aktiven Zentren lautet:
1 = ϑO + ϑR + ϑC (C.1.2)
Die Oxidation- und Reduktionsgeschwindigkeiten ergeben sich aus:
rR = kRPAϑO (C.1.3)
rO = kOPO2ϑR = kOPO2 ([1 − ϑC] − ϑO) (C.1.4)
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Im stationärem Zustand gilt die folgende Gleichung:
rO = υrR (C.1.4)
Man erhält den Ausdruck der Rußgeschwindigkeit:
rC =
kOPO2kRPA (1 − ϑC)
kOPO2 + υkRPA
= r0C (1 − ϑC) (C.1.4)
und die Deaktivierungsfunktion:
ϕC = exp
(
− r
0
C
MCCt
t
)
(C.1.4)
Die Gewichtszunahme des Katalysators ist dann eine exponentielle Funktion
der Zeit.
C.2 Zusatz zum Bethe-Modell
Schätzung des Porositätsverlusts
Das Porenvolumen nimmt allmählich in dem Maße ab, wie die Rußmenge zunimmt:
VP = V
0
P − VC (C.2.0)
Porosität:
ε =
VP
VP + VKat + VC
=
Vµ + VM
V 0µ + V
0
M + VKat
(C.2.0)
Nach Umrechnung:
ε = ε0 − CC
ρKat
ρC
VKat
V 0µ + V
0
M + VKat
(C.2.0)
Die Gesamtporosität hängt nicht vom Verzweigungsgrad des Katalysators ab.
Diese Gleichung zeigt die lineare Verknüpfung zwischen der im Katalysator gela-
gerten Rußmenge und der Porosität. Außerdem gibt sie keinerlei Informationen
über die Rußverteilung im Katalysator. Bei der Anwendung eines konvergieren-
den Porenmodells ist es möglich, die zur Verstopfung des gesamten Katalysators
maximal erforderliche Rußmenge zu bestimmen. Im vorliegenden Fall wird ein
Rußgehalt von etwa 75% benötigt (inklusive Makroporen). Das bedeutet, daß es
wichtig ist, die Entwicklung der Porosität und der Porengröße zu ermitteln, um
die strukturellen und reaktiven Veränderungen zu schätzen.
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Der Katalysator weist eine bidisperse Struktur auf, deren Verteilung separat
zu berücksichtigen ist. Dazu werden die Mikro- und Makroporosität definiert:
εµ =
Vµ
V 0µ + V
0
M + VKat
(C.2.1)
εM =
VM
V 0µ + V
0
M + VKat
(C.2.2)
Rußgehaltverteilung
Allgemeinerweise wird der Rußgehalt als das Verhältnis zwischen der auf dem
Katalysator gelagerten Rußmasse und der Katalysatormasse definiert,
CC =
mC
mKat
=
ρCVC
ρKatVKat
(C.2.2)
Mit demselben Vorgehen wie in (C.2) ist es möglich, einen Rußgehalt in den
Mikro- und in den Makroporen zu definieren:
CC,µ =
mC,µ
mKat
=
ρCVC,µ
ρKatVKat
(C.2.3)
CC,M =
mC,M
mKat
=
ρCVC,M
ρKatVKat
(C.2.4)
Verstopfung der Makroporen
Eine monodisperse diskrete Makroporenverteilung wird betrachtet. Aus (C.2) wird
das Rußvolumen berechnet. Dann wird angenommen, daß die Makroporen sich wie
eine einzige zylindrische Makropore verhalten, deren Länge lM ist,
VC,M =
ρKatVKat
ρC
CC,M = πr
2
C,MlM (C.2.4)
Nach Ableitung und Integration der Gleichung (C.2) innerhalb der erforderlichen
Grenzen erhält man den Zusammenhang zwischen dem Radius der Makroporen
und der in den Makroporen gelagerten Rußmenge:
r2M = r
2
M,0 −
ρKatVKat
πlMρC
CC,M
Es wird angenommen, daß die Länge der Makroporen durch die Rußbildung nicht
beeinflußt wird. Dann erhält man:
rM = rM,0
√
1 − ρKatVKat
ρCVC
CC,M (C.2.4)
und für das poröse Volumen:
VM = VM,0
[
1 − ρKatVKat
ρCVC
CC,M
]
(C.2.4)
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Bemerkenswert ist die Tatsache, daß das makroporöse Volumen eine lineare Funk-
tion des makroporösen Rußgehalts ist.
Verstopfung der Mikroporen
Nun wird eine Mikroporengrößenverteilung betrachtet. Ausgangspunkt ist folgende
Definition:
VC,µ =
ρKatVKat
ρC
CC,µ =
∫
vC,idri (C.2.4)
Analog zur Überlegung im Abschnitt C.2 wird das Volumen der Pore i ermittelt:
vµ,i = vµ,0,i
[
1 − ρKatVKat
ρCvC,0,ir0,i
ĈC,µ,i
]
(C.2.4)
Das heißt, daß man davon ausgeht, daß der Zusammenhang zwischen dem Volumen
einer Pore i und ihrem Rußgehalt ebenfalls linear ist.
Verbindung zwischen dem Mikro- und Makroporenrußgehalt
Da die Rußbildung eine durch den Feststoff katalysierte Reaktion ist, wird ange-
nommen, daß die Rußverteilung innerhalb des Katalysators nach dem Flächen-
verhältnis erfolgt:
dCM
dCµ
=
AM
Aµ
(C.2.4)
Die gesamte Rußmenge besteht aus den Mengen in den Mikro- und in den Makro-
poren:
CC = Cµ + CM. (C.2.4)
Aus (C.2) werden die folgenden Gleichungen ermittelt:
dCµ =
1
1 + AM/Aµ
dCC (C.2.5)
dCM =
AM/Aµ
1 + AM/Aµ
dCC. (C.2.6)
Derselbe Gedankengang wird auf die Mikroporen angewendet:
dCµ =
∑
i
dĈµ,i (C.2.7)
dCµ,i =
aµ,i
Aµ
dCµ =
2 vµ,i
riAµ
dCµ. (C.2.8)
Anhang D
Deaktivierung durch Bedeckung
D.1 Deaktivierungsfunktion
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Abbildung D.1: Deaktivierungsfunktion ϕ der Hauptreaktion in Abhängigkeit der
dimensionslosen Deaktivierungszeit τ . Einfluß der Prater-Zahl für γ = 20, γS und
φ = 1
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Abbildung D.2: Wirkungsgrad ϕ in Abhängigkeit der Deaktivierungszeit τ im Zu-
sammenhang mit dem Thiele-Kriterium φ. Einfluß von β für γ = 6 und γS = 3
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Abbildung D.3: Wirkungsgrad ϕ in Abhängigkeit der Deaktivierungszeit τ im Zu-
sammenhang mit dem Thiele-Kriterium φ. Einfluß von β für γ = 6 und γS = 20
